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XIV Abstract 
Abstract 
Most industrial production processes are performed in fed-batch operational mode. In con-
trast, the screenings for microbial production strains are run in batch mode which results in 
completely different physiological conditions than relevant for production. This may lead to 
wrong strain selections. Silicone elastomer discs containing glucose crystals were developed 
to realize fed-batch fermentation based on diffusion in shaken bioreactors. No other device for 
feeding was required. This “slow-release fed-batch technique” was tested on the metabolism 
of H. polymorpha, E. coli and G. oxydans in shake flasks. The OTR and RQ were monitored 
online with a RAMOS device. Biomass formation, synthesis of proteins like GFP or eYFP-
IL-6, pH drift and metabolic dynamics of glucose, ethanol, acetic acid and other organic acids 
were measured offline. 
 
By application of the slow-release fed-batch technique in comparison to regular batch mode, 
overflow-metabolism of H. polymorpha and E. coli could be reduced, which led to an 
increase in biomass yield of up to 85% and 59%, respectively. Up to date, 23.4 g/L cell dry 
weight of H. polymorpha and 13.7 g/L of E. coli was achieved. The specific biomass yields of 
0.38-0.47 are in the magnitude of those in laboratory fermentors equipped with a substrate 
feed-pump. The GFP expression by H. polymorpha RB11 pC10-GFP could be improved in 
Syn6-MES and YNB mineral media up to 35-fold and 420-fold, respectively. The synthesized 
maximum in fed-batch mode was 421 mg/L GFP. In contrast only up to 2.5 mg/L GFP was 
received in batch mode. The expression of eYFP-IL-6 by E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-
IL6 could be increased 4-fold in optimized Wilms-MOPS mineral medium using the slow-
release fed-batch technique. 
 
Slow-release fed-batch cultures of G. oxydans DSM 2003 revealed a 2.6-fold increase of 
specific biomass yield in modified Silberbach-MES complex medium. A cell dry weight of 
3.3 g/L was obtained in contrast to 1.6 g/L in batch mode. Due to glucose feeding a reduction 
of gluconic acid as well as 2- and 5-ketogluconic acid formation was monitored. 
 
A mass screening of 265 H. polymorpha RB11 pC10-FMD clones and 267 pC10-MOX 
clones was performed in Syn6-MES mineral medium in deep-well plates. A batch with 
glucose and one with glycerol were performed simultaneously in comparison to a slow-
release fed-batch with glucose. One repetition screening was done under the same conditions. 
These diverse operational modes revealed great differences in strain selection and quality of 
Abstract XV 
specific GFP yield. The best strains for a fed-batch would be unlikely found in either batch 
mode. A dependence on the carbon source and the operational mode was found in relevance 
to the regulating promoter for gene expression. A fed-batch screening points out to be the 
most secure way to select the right strain for a fed-batch production process. 
XVI Kurzfassung 
Kurzfassung 
Die meisten industriellen Produktionsprozesse werden im Fed-batch-Verfahren betrieben. Im 
Gegensatz dazu wird das Selektionsverfahren der mikrobiellen Produktionssysteme im Batch-
Betrieb durchgeführt. Dabei herrschen völlig andere physiologische Bedingungen als jene, die 
für ein Produktionsverfahren relevant sind. Es kann daher zu einer falschen Stammauswahl 
kommen. Um dieses Problem zu lösen, wurden Silicondisks mit eingelagerten Glucose-
kristallen entwickelt. Ein Fed-batch-Verfahren mit Diffusion von Glucose aus Silicondisks 
wurde in Schüttelreaktoren realisiert. Diese “Slow-release Fed-batch-Technik“ wurde am 
Stoffwechsel von H. polymorpha, E. coli und G. oxydans in Schüttelkolben getestet. Die OTR 
und der RQ wurden mit einer RAMOS-Anlage online aufgezeichnet. Biomassebildung, Syn-
these von GFP oder eYFP-IL-6, pH-Drift und die metabolische Dynamik von Glucose, 
Ethanol, Essigsäure und weiteren organischen Säuren wurden offline gemessen. 
 
Mit der Slow-release Fed-batch-Technik konnte der Overflow-Metabolismus bei H. 
polymorpha und E. coli im Vergleich zum Batch-Betrieb reduziert werden, was zu einer 
Erhöhung der Biomasseausbeute um bis zu 85% bzw. 59% führte. Bisher wurden 23,4 g/L 
Biotrockenmasse von H. polymorpha und 13,7 g/L E. coli erreicht. Die spezifischen Bio-
masseausbeuten von 0,38-0,47 liegen in der gleichen Größenordnung wie diejenigen von 
Laborfermentern mit einer Substratfütterpumpe. 
 
Die GFP-Expression durch H. polymorpha RB11 pC10-GFP konnte bis zu 35-fach in Syn6-
MES- und 420-fach in YNB-Mineralmedium gesteigert werden. Im Fed-batch-Betrieb wur-
den bisher maximal 421 mg/L GFP synthetisiert. Im Gegensatz dazu wurden nur bis 2,5 mg/L 
GFP im Batch-Betrieb erhalten. Die Expression des Fusionsproteins, bestehend aus “stark 
gelb fluoreszierendem Protein und Interleukin-6 (eYFP-IL-6)“, durch E. coli BL21 pLys 
pRSET eYFP-IL6 konnte 4-fach in optimiertem Wilms-MOPS-Mineralmedium gesteigert 
werden. 
 
Bei Kultivierungen von G. oxydans DSM 2003 wurde im Vergleich zum Batch-Verfahren 
eine Erhöhung der spezifischen Biomasseausbeute um den Faktor 2,6 in Silberbach-MES-
Komplexmedium erreicht. Es wurden im Gegensatz zu 1,6 g/L im Batch-Betrieb 3,3 g/L Bio-
trockenmasse erhalten. Durch Glucosefütterung wurde eine Reduktion der Bildung von Glu-
consäure und 2- und 5-Ketogluconsäure bewirkt. 
 
Kurzfassung XVII 
Ein Massen-Screening wurde mit 265 H. polymorpha RB11 pC10-FMD und 267 pC10-MOX 
Klonen in Syn6-MES-Mineralmedium durchgeführt. Pro Klon wurden je eine Batch-Fermen-
tation mit Glucose, eine mit Glycerin und eine Slow-release Fed-batch-Fermentation mit Glu-
cose inokuliert. Das Screening wurde einmal wiederholt. Bei den verschiedenen Betriebs-
weisen resultierten grundlegende Unterschiede bezüglich Stammauswahl und Quantität der 
spezifischen GFP-Ausbeute. Es ist unwahrscheinlich, dass die besten Stämme für einen Fed-
batch-Prozess im Batch-Screening gefunden werden. Ebenso wurde eine Abhängigkeit des 
regulierenden Promotors bei der Genexpression von der Art der Kohlenstoffquelle und der 
Betriebsweise entdeckt. Ein Fed-batch-Screening erweist sich folglich als sicherste Methode, 
um den richtigen Stamm für einen Fed-batch-Prozess zu identifizieren. 

Kapitel 1: Einleitung und Motivation 1 
1. Einleitung und Motivation 
Der überwiegende Teil der modernen, kommerziellen Fermentationsprozesse wird heute in 
der so genannten Fed-batch-Betriebsweise durchgeführt (Birch und Racher, 2006; Onraedt et 
al., 2005). Darunter werden diskontinuierliche Prozesse zusammengefasst, die sich von der 
reinen Batch-Betriebsweise durch gezielte Zufütterung von Nährstofflösungen während der 
Fermentation unterscheiden (Larsson et al., 1997). Im Batch-Betrieb werden die gesamten 
Nährstoffe, die von den Mikroorganismen benötigt werden, am Anfang des Fermentationspro-
zesses bereitgestellt. Ein Beispiel eines idealen Batch-Verlaufs nach Monod ist in folgender 
Abbildung 1.1 aufgeführt (Monod et al., 1952). Nach einer Anwachs- bzw. Verzögerungs-
phase von wenigen Stunden wächst die Biomasse exponentiell an und die Substratkonzentra-
tion nimmt dementsprechend ab. Bis hin zu sehr niedrigen Substratkonzentrationen kann eine 
sehr hohe Wachstumsrate aufrechterhalten werden. 
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Abb. 1.1: Modell eines idealen Batch-Verlaufs nach Monod (Monod et al., 1952). Glu-
cose (■); Biomasse (▲); Wachstumsrate (○); S0 = 20 g/L Glucose; X0 = 0,1 g/L Biomasse; 
µmax = 0,5 h-1; KS = 0,025 g/L und YX/S = 0,53 für Saccharomyces cerevisiae nach Hensirisak 
et al. (Hensirisak et al., 2002). 
 
Dagegen wachsen die Mikroorganismen in einem Fed-batch-Verfahren zunächst mit geringen 
Nährstoffmengen an, und erst nach einem prozessspezifischen Zeitraum, werden Nährmedien-
bestandteile nachgefüttert. Der Fed-batch-Betrieb ermöglicht in vielen Fermentations-
prozessen eine optimale Ausbeute an Biomasse und/oder Produkt. In Abbildung 1.2 sind die 
Verläufe von zwei Fed-batch-Verfahren zur Veranschaulichung dargelegt. Zunächst wird der 
2 Kapitel 1: Einleitung und Motivation 
Verbrauch einer Substratvorlage abgewartet, welche aus einer geringen Menge an Kohlen-
stoffquelle (hier: 5 g/L Glucose) besteht. Die Nährstoffzufütterung kann linear erfolgen (s. 
Abb. 1.2 a) oder z.B. exponentiell an die Wachstumsrate angepasst sein (s. Abb. 1.2 b). 
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Abb. 1.2: Modell eines linearen und exponentiellen Fed-batch-Verlaufs nach 5 g/L Glucose-
vorlage. a: lineare Zufütterung: rF = 2 g/L/h; b: exponentielle Zufütterung: rF = te ⋅µ  [g/L/h]. 
Glucose (■); Biomasse (▲); Wachstumsrate (○); Glucosezufütterrate (□); S0 = 5 g/L Glucose; 
X0 = 0,1 g/L Biomasse; µmax = 0,5 h-1; KS = 0,025 g/L und YX/S = 0,53. 
 
Beispiele für industrielle Fed-batch-Fermentationen in Bioreaktoren mit mehreren zehn bzw. 
hundert Kubikmetern Flüssiginhalt sind die großtechnische Produktion von Aminosäuren wie 
Glutaminsäure (Gourdon und Lindley, 1999) oder Lysin (Coello et al., 2002; Ohnishi et al., 
2005) durch Corynebacterium glutamicum, Biomasse von Saccharomyces cerevisiae (Bäcker-
hefe) (Chen und Gutmains, 1976; Kadam und Newman, 1997), Citronensäure durch 
Aspergillus niger (Jaklitsch et al., 1991; Ul-Haq et al., 2002) oder Gluconsäuren sowie 
Vorstufen zur Ascorbinsäure (Vitamin C) durch Gluconobacter oxydans (Buse et al., 1992; 
Herrmann et al., 2004; Saito et al., 1997). 
 
Als weitere Beispiele sind die zahlreichen rekombinanten Herstellprozesse für Pharmapro-
teine wie Insuline (Buse et al., 1992; Saito et al., 1997), Interferone (Chakraborty, 2004; 
Schmidt et al., 1999), Wachstumshormone (Khalilzadeh et al., 2004; Valente et al., 2004) 
oder Enzyme zu nennen, die durch eine Hochzelldichtefermentation auf Basis von 
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Escherichia coli (Prytz et al., 2003) oder Bacillus species (Chuen-Im und Lynch, 1998) er-
zeugt werden.  
 
Wirtschaftlich erfolgreiche Fermentationsprozesse sind in aller Regel das Ergebnis von sehr 
langwierigen und aufwendigen Screening-, Entwicklungs- und Optimierungsarbeiten. Zu Be-
ginn dieser Arbeiten stehen die Suche und die Generierung geeigneter Produktionsstämme im 
Primär-Screening. In weiteren Schritten werden vorselektierte Stämme näheren Untersuchun-
gen unterworfen, was man als Sekundär-Screening bezeichnet. Somit wird schließlich der 
Fermentationsprozess mit einem Erfolg versprechenden Stamm entwickelt. Abbildung 1.3 
bietet einen Überblick der verwendeten Reaktoren vom Primär-Screening bis zur Produktion. 
 
Abb. 1.3: Übersicht der Reaktoren von der Kleinkultur bis zur Produktion. Primär-
Screening: Schüttelbatterie mit Erlenmeyerkolben (Millilitermaßstab) (Fa. Schott, Mainz). 
Sekundär-Screening: z.B. sechsfach Parallellaborfermenter (< 1 L) (Typ: Sixforce, Fa. 
Infors GmbH, Einsbach); Prozessentwicklung: 50-L-Fermenter (Fa. Bioengineering, Wald, 
Schweiz); Produktion: Produktionsfermenter (Kubikmetermaßstab) (Fa. BASF AG, Lud-
wigshafen). 
 
Die statistische Wahrscheinlichkeit gute oder verbesserte Stämme zu finden, ist aufgrund 
ihrer starken genetischer Diversität relativ gering. Deswegen müssen im Primär-Screening 
sehr viele Stämme getestet und die entsprechende Anzahl an Kultivierungen durchgeführt 
werden. Als Beispiel wäre das Screening von Metagenombanken zu nennen (Kim et al., 
2006b; Lorenz et al., 2002; Yun und Ryu, 2005). In biotechnologischen Firmen und der For-
schung werden mehrere hunderttausend individuelle Experimente pro Jahr durchgeführt, um 
das jeweilige mikrobielle Produktionssystem mit optimalen Syntheseeigenschaften zu finden 
(Büchs, 2004; Suzuki et al., 2003). Der Aufwand für jede einzelne Kultur muss daher so ge-
ring wie möglich bleiben, um den erforderlichen hohen Durchsatz zu erreichen. Infolge 
dessen verwendet man im Primär-Screening ausschließlich Schüttelreaktoren wie z.B. Erlen-
meyerkolben, Reagenzgläser und zunehmend Mikrotiterplatten bzw. Deep-well-Platten. Die 
Schüttelreaktoren werden grundsätzlich im Batch-Verfahren betrieben, weil keine Reaktoren 
mit ähnlich geringem Kosten- und Zeitaufwand mit Fed-batch-Technik verfügbar sind. Eine 
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Abgrenzung der Reaktoreigenschaften von Primär-Screening gegenüber der Prozessent-
wicklung ist in der folgenden Tabelle 1.1 dargestellt. 
 
Tab. 1.1: Unterschiede der Bioreaktoren vom Primär-Screening gegenüber der Prozessent-
wicklung. 
Primär-Screening Prozessentwicklung 
sehr große Versuchszahl (Reaktoranzahl) 
essentiell (> 100/Labor/d) 
reduzierte Versuchszahl (Reaktoranzahl) 
(< 20/Labor/d) 
extrem einfache Handhabung Möglichkeit zur Nachdosierung 
reduzierte Möglichkeit zur Gewinnung von 
Online-Informationen 
Online-Messung von mindestens zwei 
Parametern 
 
Es stellt sich nun die Frage, ob batch-betriebene Schüttelreaktoren das geeignete Instrument 
sind, um Stämme zu selektieren, die später unter Fed-batch-Bedingungen optimal produzieren 
sollen. Eine fehlerhafte Auswahl von Stämmen im Primär-Screening aufgrund eines unge-
eigneten Testsystems (batch-betriebener Reaktor) wirkt sich auf die gesamte folgende Pro-
zessentwicklung aus und kann in der Regel nicht mehr kompensiert werden (Büchs, 2001; 
Peter et al., 2004). 
 
Die angesprochene Fragestellung ist von grundsätzlicher Natur und hat viele Facetten. Es gibt 
in der Fachliteratur publizierte Aussagen, die davon ausgehen, dass der beste Stamm bzw. das 
beste Medium im Schüttelkolben auch der beste Stamm oder das beste Medium im gerührten 
Produktionsfermenter sei (Kennedy et al., 1994). Diese Aussage ist eher von Hoffnung ge-
prägt als von einer detaillierten Analyse der tatsächlichen Gegebenheiten, wie nachfolgend 
noch gezeigt wird. 
In einer Illustration mit beispielhaften Ergebnissen eines Primär-Screenings soll diese 
Problematik veranschaulicht werden (s. Abb. 1.4). Die Produktbildungsqualität der Stämme 
kann sich im fed-batch-betriebenen Produktionsmaßstab genau so verhalten wie in der batch-
betriebenen Kleinkultur. Beispielsweise wurde in der Kleinkultur detektiert, dass “Stamm 2“ 
eine höhere Produktausbeute als “Stamm 1“ erreicht. Im Produktionsmaßstab werden auf-
grund der Mess- und Regeltechnik zwar allgemein höhere Ausbeuten erzielt, jedoch ändert 
sich die qualitative Reihenfolge der Stämme nicht. Ein kontroverses Ergebnis ist jedoch auch 
denkbar, so dass “Stamm 1“ in der Produktion eine unerwartet höhere Ausbeute hervorbringt 
als “Stamm 2“. Wie es zu einer solchen Variation kommen kann, wird im Folgenden näher 
erörtert. 
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Abb. 1.4: Illustration der Problematik zur Übertragbarkeit von Ergebnissen aus Screening-
Verfahren im Batch-Betrieb auf Produktionsverfahren im Fed-batch-Betrieb. a: Übertragbar-
keit des Screenings wurde gewährleistet. b: kontroverses Ergebnis zum Screening. 
 
Neben der Betriebsweise der Bioreaktoren, die für das Screening und für die Produktion 
eingesetzt werden, gibt es weitere wesentliche Unterschiede. Schüttelreaktoren werden häufig 
unbewusst und/oder ungewollt unter Sauerstofflimitierung betrieben. Das wurzelt im man-
gelnden verfahrenstechnischen Wissen über Schüttelreaktoren (Büchs, 2001; Lockhart und 
Squires, 1963) und in der Tatsache, dass bisher keine Online-Messtechniken für Schüttelreak-
toren existierten. Es ist inzwischen unbestritten, dass sich eine Sauerstofflimitierung nicht nur 
quantitativ in der biologischen Aktivität der Kulturen niederschlägt, sondern sich auch quali-
tativ auf die Auswahl der Stämme und der Medienzusammensetzungen auswirkt (Büchs, 
2001; Clark et al., 1995; McDaniel et al., 1965; Peter et al., 2004; Stöckmann et al., 2003a). 
 
Zur Lösung dieser Probleme gibt es inzwischen eine Reihe unterschiedlicher Ansätze. Das 
Wissen über die verfahrenstechnischen Grundlagen des Stofftransfers in Schüttelreaktoren hat 
in den letzten Jahren sehr zugenommen (Hermann et al., 2003; Hermann et al., 2001; Maier 
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und Büchs, 2001). Durch die am Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik der RWTH Aachen 
entwickelte Technik zur Online-Bestimmung der Atmungsraten in Schüttelreaktoren (Han-
delsname: Respiration Activity Monitoring System - RAMOS) kann die biologische Aktivität 
der Mikroorganismen nun unmittelbar während der Kultivierung verfolgt werden. Eventuelle 
Sauerstofflimitierungen lassen sich damit meist zweifelsfrei identifizieren (Anderlei und 
Büchs, 2001; Anderlei et al., 2004).  
 
Selbst mit schikanelosen Schüttelkolben lassen sich auf handelsüblichen Standardschüttlern 
Sauerstofftransferraten von etwa 0,08 mol/L/h erreichen. Dieser Wert liegt im unteren Bereich 
dessen, was in aktiv gerührten Fermentern üblich ist. Es reicht jedoch aus, um eine Sauerstoff-
limitierung selbst bei schnell wachsenden Bakterien (z.B. Bacillus spec., E. coli) zu ver-
meiden, die in Medien mit z.B. 20 g/L Glucose als einzige Kohlenstoffquelle kultiviert 
werden. Mit richtig ausgelegten Schikanekolben lassen sich noch weit höhere Sauerstofftrans-
ferraten erreichen (McDaniel et al., 1965). Die Frage der Sauerstoffversorgung von Mikro-
organismen stellt bei richtiger Handhabung kein grundsätzliches Problem dar, wenn es um die 
Ergebnisübertragung von Schüttelreaktoren auf gerührte Fermenter geht. 
 
Bei Schüttelreaktoren kann der pH-Wert nicht reguliert werden. Bei biologischen Kulturen, 
die aufgrund ihrer spezifischen Stoffwechselaktivität zu einer starken Erhöhung oder zumeist 
Senkung des pH-Wertes neigen, sind suboptimale Verhältnisse die Folge. Diese Effekte 
lassen sich durch Zugabe von pH-Puffern zwar abschwächen, haben aber zur Folge, dass sich 
der osmotische Druck erhöht. Darauf können die Mikroorganismen mehr oder minder emp-
findlich reagieren, etwa durch eine Verlängerung der Lag-Phase respektive einer Reduktion 
der Wachstumsrate. Bei richtiger Wahl des pH-Ausgangswerts, einer Pufferkomponente mit 
geeignetem pKS-Wert und zugegebener Puffermenge, lassen sich negative Auswirkungen von 
driftenden pH-Werten in Schüttelreaktoren oft in engen Grenzen halten. Dieses Problem ist 
grundsätzlich noch nicht gelöst. In pH-geregelten Fermentern dagegen kann der pH-Wert 
immer im optimalen Bereich gehalten und ein hoher osmotischer Druck damit vermieden 
werden. Es ist bisher nicht nachgewiesen, ob aufgrund unterschiedlicher pH-Werte bzw. pH-
Verläufe in Schüttelreaktoren suboptimale Stämme im Primär-Screening für die Produktion in 
geregelten Fermentern selektiert wurden. 
 
Als gravierendster qualitativer Unterschied zwischen Primär-Screening und Produktion ist die 
Betriebsweise der verwendeten Reaktoren anzusehen. So wie einleitend dargelegt, muss beim 
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Screening nach mikrobiellen Produktionssystemen eine sehr große Anzahl an einzelnen 
Klonen (Transformanden) untersucht werden. Aufgrund des damit verbundenen Aufwands 
wird das Screening im Kleinmaßstab innerhalb zahlreicher, simultaner Batch-Kulturen durch-
geführt. Man kann schon aus theoretischen Überlegungen folgern, dass unter diesen Be-
dingungen und beim Vorliegen der unten erläuterten Eigenschaften mikrobieller Systeme, die 
optimalen Mikroorganismen für einen späteren Fed-batch-Produktionsprozess nicht identifi-
ziert werden können. Der qualitative Unterschied zwischen Batch- und Fed-batch-Betriebs-
weise wirkt sich physiologisch ganz unterschiedlich auf die Mikroorganismen aus. Dies soll 
nun erläutert werden. 
 
In aller Regel ist die Aufarbeitung bei Bioprozessen ein wesentlicher Kostenfaktor zwischen 
etwa 30-80% der Gesamtkosten (Storhas, 2003). Deshalb versucht man bei industriellen Fer-
mentationen am Ende des Prozesses möglichst hohe Produktkonzentrationen zu erreichen. Als 
Konsequenz wird viel Substrat und vor allem Kohlenstoffquelle benötigt. Weil ein Batch-
Prozess mit voller Substratmenge startet, kann dies zu einer Substratüberschussinhibierung 
führen (Riesenberg, 1991). Eine Darstellung dieser Verhältnisse liefert Abbildung 1.5, in 
welcher die Wachstumsrate während der beinahe gesamten Fermentationszeit nur etwa die 
Hälfte des Maximalwerts erreicht.  
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Abb. 1.5: Modell eines inhibierten Batch-Verlaufs durch Substratüberschuss. Glucose (■); 
Biomasse (▲); Wachstumsrate (○). S0 = 20 g/L Glucose; X0 = 0,1 g/L Biomasse; µmax =  
0,5 h-1; KS = 0,025 g/L; KI = 4,25 g/L und YX/S = 0,53. 
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Erst nachdem die Substratkonzentration stark reduziert wurde (z.B. mehr als halbiert), kommt 
es bei der Fermentation zu höheren Wachstumsraten, bis das Substrat komplett verbraucht ist. 
 
Bei einer Inhibierung durch zu niedrige Wasseraktivität oder zu hohem osmotischen Druck 
gilt nahezu das gleiche wie für die Substratüberschussinhibierung (Houssin et al., 1991; Roth 
et al., 1985). Eine Selektion auf Osmotoleranz könnte allerdings für das Erreichen einer hohen 
Produktkonzentration während der Endphase eines Fed-batch-Prozesses eventuell von Vorteil 
sein. Durch die fortwährende Zufütterung werden hohe Produktkonzentrationen überwiegend 
in der Endphase eines Fed-batch-Prozesses erreicht, wodurch es zu einem Anstieg des 
osmotischen Drucks kommt. 
 
Bei vielen industriell wichtigen Mikroorganismen ist die Aufnahme von leicht verfügbaren 
Substraten wie Glucose nicht reguliert. Liegt die Glucose z.B. in hohen Konzentrationen vor, 
wird sie zwar in den Organismus eingeschleust, kann aber zunächst nur unvollständig oxidiert 
werden. So kommt es zur Bildung und Ausscheidung von anaeroben Stoffwechselnebenpro-
dukten wie z.B. Ethanol, Acetat, et cetera. Die Nebenprodukte können unter günstigen Be-
dingungen wieder verbraucht werden. Ein solcher Vorgang wird als Overflow-Metabolismus 
bezeichnet und ist in Abbildung 1.6 illustriert.  
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Abb. 1.6: Modell eines Batch-Verlaufs bei Overflow-Metabolismus. Glucose (■); Biomasse 
(▲); Overflow-Metabolit (Nebenprodukt (NP) z.B. Ethanol oder Essigsäure) (♦); Wachstums-
rate (○); S0 = 20 g/L Glucose; X0 = 0,1 g/L Biomasse; µmax,Glc = 0,5 h-1; µmax,NP = 0,35 h-1; 
KS,Glc = 0,025 g/L; KS,NP = 1,25 g/L; YX/S = 0,53 und YX/NP = 0,65 nach Rychtera et al. 
(Rychtera et al., 1996). 
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Bekannte Vertreter sind die methylotrophen Hefen Pichia pastoris und Hansenula poly-
morpha (Gellissen, 2002; Gellissen, 2004). Ein weiteres, bedeutendes Beispiel ist das Gram-
negative Stäbchenbakterium E. coli, welches bei hohen Glucosekonzentrationen Acetat und 
organische Säuren ausscheidet  (Akesson et al., 2001; Xu et al., 1999a; Xu et al., 1999b). 
 
Manche Hefen wie S. cerevisiae betreiben eine aerobe Gärung bei hohen Glucosekonzentra-
tionen und bilden Ethanol, was als Crabtree-Effekt bekannt ist (van Urk et al., 1989). Durch 
die Bildung von Nebenprodukten, wie z.B. organischer Säuren, wird das Wachstum beein-
trächtigt und die metabolische Aktivität durch Drift des pH-Werts in ungünstige Bereiche 
reduziert (Riesenberg, 1991; Xu et al., 1999a). Es kann auch zur spezifischen Nebenprodukt-
inhibierung kommen, wie z.B. Hemmung bei H. polymorpha durch Acetat (Stöckmann et al., 
2003a). 
 
Aufgrund der Bildung anaerober Stoffwechselnebenprodukte lassen sich im Batch-Betrieb 
keine hohen Biomassekonzentrationen erreichen. So genannte Hochzelldichtefermentationen 
werden daher grundsätzlich im Fed-batch-Verfahren betrieben (Klinke et al., 2004; 
Riesenberg und Guthke, 1999). Beim Screening unter Batch-Bedingungen wird ein Selek-
tionsdruck auf Toleranz der Auswirkungen anaerober Stoffwechselnebenprodukte ausgeübt, 
die für den fed-batch-betriebenen Produktionsprozess ohne große Bedeutung ist. 
 
Der eklatanteste Fall eines negativen physiologischen Einflusses des Batch-Verfahrens in 
Abgrenzung zum Fed-batch-Verfahren ist die Katabolitrepression. Mit diesem Begriff werden 
Phänomene umschrieben, bei denen die Synthese der notwendigen Enzyme für die Produkt-
bildung bei hohen Konzentrationen (z.B. der Kohlenstoffquelle) unterdrückt ist (Browning et 
al., 2005; Kramarenko et al., 2000; Stasyk et al., 2004; van Wijk, 1968). Erst bei niedrigen 
Konzentrationen und Unterschreiten der Derepressionsschwelle wird die Enzymbildung indu-
ziert und die Produktbildung eingeleitet. Über diesen relativ verbreiteten Regulationsmecha-
nismus wird z.B. die Bildung hydrolytischer Enzyme (Amylasen, Proteasen, Lipasen, Des-
aminasen, Phosphatasen usw.) gesteuert, um bei Mangel an leicht verfügbaren Nährstoffquel-
len zusätzliche (höhermolekulare) Substrate nutzbar zu machen (Abb. 1.7). Weitere industriell 
äußerst wichtige Beispiele sind die Herstellung von Sekundärmetaboliten wie Penicillin, Ce-
phalosporin und Chloramphenicol (Bhatnagar et al., 1988; Martin et al., 1999). 
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Abb. 1.7: Katabolitreprimierte Produktbildung eines Mikroorganismus. Polymer (M) (z.B.: 
Stärke, Protein, Lipid); Produkt (P) (z.B.: Amylase, Protease, Lipase); monomere Substrate 
(Katabolite) (S) (z.B.: Glucose, Aminosäure, Glycerid und Fettsäure); Intermediate (I); Bio-
masse (BTM); Unterdrückung der Produktbildung (gestrichelter Pfeil). 
 
Mikroorganismen mit intakter Regulation (Expressionssystemen) bilden im Batch-Betrieb in 
synthetischen Medien so gut wie kein Produkt. Erst im letzten Moment einer Fermentation, 
nämlich dann, wenn die reprimierende Kohlenstoffquelle fast aufgebraucht ist, wird die Kata-
bolitrepression aufgehoben. Die zu diesem Zeitpunkt noch vorhandene, geringe Menge an 
Kohlenstoffquelle kann zu keinen nennenswerten Produktmengen mehr umgewandelt werden 
(Abb. 1.8). 
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Abb. 1.8: Vergleich einer katabolitreprimierten Produktbildung mit einer ungehemmten Pro-
duktbildung. Glucose (■); Biomasse (▲); Wachstumsrate (○); ungehemmte Produktbil-
dung (+); gehemmte Produktbildung (X); S0 = 20 g/L Glucose; X0 = 0,1 g/L; µmax,Glc = 0,5 h-1; 
KS,Glc = 0,025 g/L; YX/S = 0,53 und YX/NP = 0,65. 
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Bei einem Screening im Batch-Betrieb werden lediglich Mikroorganismen mit defekter Regu-
lation aufgefunden, die beispielsweise einen “Leaky-Promotor“ besitzen. Das konnte z.B. für 
die methylotrophe Hefe H. polymorpha explizit nachgewiesen werden (Gellissen, 2000; 
Gellissen, 2002). Somit verläuft die Expression innerhalb dieser Mikroorganismen schon bei 
relativ hohen, normalerweise reprimierenden Substratkonzentrationen oder sogar konstitutiv 
ab. Das ist meist nicht erwünscht, da konstitutive Stämme einem negativen Selektionsdruck 
auf Produktbildung ausgesetzt sind. 
 
Bei besonders schnell wachsenden Mikroorganismen (µmax ≈ 1 h-1), wie z.B. E. coli, kann im 
Batch-Betrieb ab einer Biomassekonzentration von ca. 6-10 g/L der benötigte Sauerstoff vom 
Bioreaktor häufig nicht mehr nachgeliefert werden (Losen et al., 2004; Xu et al., 1999a). Der 
untere Wert liegt in der Größenordnung typischer Biomassekonzentrationen in schikanelosen 
Schüttelreaktoren. Im gerührten Bioreaktor lassen sich bei hohem Energieeinsatz auch 
geringfügig höhere Werte erreichen. Beim Überschreiten einer kritischen Biomassekonzentra-
tion tritt Sauerstofflimitierung ein. In Folge einer Sauerstofflimitierung kommt es selbst bei 
Mikroorganismen, die keinen Crabtree-Effekt oder Overflow-Metabolismus aufweisen, zu 
einer Ausscheidung von hemmenden, anaeroben Stoffwechselnebenprodukten und linearem 
Wachstum. Ein Beispiel für eine solche, durch Sauerstofflimitierung verlangsamte Reaktion 
und deren Konsequenz einer Nebenproduktbildung liefert Abbildung 1.9. 
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Abb. 1.9: Sauerstofflimitierung einer Batch-Kultur. Glucose (■); Biomasse (▲); Wachstums-
rate (○); Nebenproduktbildung (+); Gelöstsauerstoff (X); S0 = 20 g/L Glucose; X0 = 0,1 g/L 
Biomasse; µmax = 0,5 h-1; KS,1 = 0,025 g/L; KS,2 = 1,25 g/L; YX/S = 0,53. 
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Als industriell relevante Mikroorganismen sind hier zu nennen: Corynebacterium 
glutamicum, welches Lactat ausscheidet oder Pichia stipidis, welche Ethanol ausscheidet 
(Anderlei et al., 2004). Höhere Biomassekonzentrationen, z.B. in einer so genannten Hoch-
zelldichtefermentation, lassen sich nur dann erreichen, wenn die biologische Aktivität der 
Mikroorganismen derart gebremst wird, dass die zugeführte Sauerstoffmenge für die Ver-
sorgung der Mikroorganismen ausreicht. Das kann durch abgestimmt limitierende 
Zufütterung von Substrat im Fed-batch-Verfahren erreicht werden, im Batch-Betrieb dagegen 
nicht ohne weiteres. 
 
An dieser Stelle muss allerdings noch ein Phänomen diskutiert werden, welches die oben 
dargelegte Argumentation ein wenig relativiert. In der Praxis werden häufig Kulturmedien mit 
hohen Anteilen an komplexen Medienbestandteilen (z.B. Pflanzensaatmehle oder Öle) ein-
gesetzt. Das hat einerseits Kostengründe. Andererseits werden mit diesen Medien z.B. bei 
katabolitreprimierten Produktbildungen relativ gute Produktkonzentrationen erreicht, was 
eigentlich nicht zu erwarten wäre. Vielfach unbekannt ist jedoch der Grund für dieses Phäno-
men. Die komplexen Medienbestandteile werden während der Fermentation durch langsame, 
undefinierte Quell- oder Lösungsvorgänge aufgeschlossen, teilweise unter Mitwirkung hydro-
lytischer Enzyme, die von den Mikroorganismen ausgeschieden werden. Damit machen sie 
ein Schlüsselsubstrat wie z.B. Kohlenstoff-, Stickstoff- oder Phosphorquelle mikrobiell 
verfügbar (Losen et al., 2004; Rheinwald und Green, 1974). 
 
Wirtschaftlich bedeutsam sind z.B. Antibiotika-Fermentationen, bei denen große Mengen an 
Pflanzenölen verwendet werden (Hamedi et al., 2004; Park et al., 1994). Auch hier werden 
erst aufgrund der Ausscheidung von Lipasen durch die Mikroorganismen im Laufe der Fer-
mentation mikrobiell verfügbare Fettsäuren und Glycerin freigesetzt. Das entspricht in etwa 
einer Fed-batch-Betriebsweise. Allerdings ist man abhängig von einer großen Zahl von kaum 
kontrollierbaren Parametern. Die Kinetik der Freisetzung metabolisierbarer Komponenten 
hängt u.a. von Herkunft (Ernte) der Rohstoffe, Verarbeitung, Lagerung und Sterilisierung des 
Materials ab. Insbesondere die mittlere Partikelgröße bzw. die spezifische Oberfläche von ge-
mahlenen Pflanzensaatmehlen hat Einfluss auf die Geschwindigkeit der Freisetzung. 
 
Kritisch ist die möglicherweise an der Freisetzung beteiligte Aktivität hydrolytischer Enzyme. 
Beim Screening ereignet sich praktisch eine Selektion hinsichtlich "passender" Enzymbildung 
durch die Mikroorganismen, die unter den gegebenen Bedingungen gerade zur richtigen Zu-
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fütterungsrate führt. Werden komplexe Medienbestandteile mit leicht veränderten Eigen-
schaften wie z.B. andere Hersteller, variierende mittlere Partikelgröße oder Polymerlänge ver-
wendet, so kommt es zu anderen Freisetzungskinetiken und unreproduzierbaren Ergebnissen. 
Eine rationale, zielgerichtete Stammsuche und Prozessentwicklung ist auf dieser Basis nicht 
möglich. Man ist auf eine rein empirische Vorgehensweise angewiesen. Erkenntnisse über 
mechanistische Zusammenhänge können nicht gewonnen werden. In der Regel bleibt es ver-
borgen, welche Komponente überhaupt regulierend bei einem spezifischen Prozess einwirkt. 
Ebenso können aus diesen Versuchen keine Anhaltswerte für den zukünftig in einer Fed-
batch-Fermentation einzustellenden Füttervolumenstrom abgeleitet werden. 
 
In allen oben aufgeführten Fällen bringt eine Fed-batch-Betriebsweise der Produktion grund-
sätzlich Vorteile, die sich in einem Screening im Batch-Verfahren nicht einstellen (Kim et al., 
2004; Larsson et al., 1997; Riesenberg, 1991; Wittmann et al., 1995). Mit einem Fed-batch-
Screening bestünde die Möglichkeit, industrielle Probleme schon in einer sehr frühen Prozess-
entwicklungsphase zu lösen, für die bislang keine Lösung erzielt werden konnte. Bei großen 
Fermentationsprozessen wie z.B. den Antibiotika-, Aminosäure- oder Vitaminproduktionen 
entsprechen wenige Prozent an Produktivitätssteigerung bereits mehreren Millionen Euro 
erhöhtem Gewinn pro Jahr. Daher ist beim Primär-Screening ein Potential für substanzielle 
Verbesserungen vorhanden. Es besteht die Möglichkeit, bereits im Kleinkulturmaßstab 
wesentliche Prozessparameter gezielt zu optimieren. Eine genauere Kenntnis der prozessbe-
stimmenden Mechanismen zu einem frühen Entwicklungszeitpunkt führt zu einem erheb-
lichen Zeit- und Ressourcenvorteil gegenüber der Optimierung im Fermentermaßstab 
(Stöckmann et al., 2003b). 
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2. Stand der Technik und Zielsetzung 
2.1. Stand der Technik 
2.1.1. Fed-batch-Techniken für den Kleinkulturmaßstab 
Ein Fed-batch-Verfahren wird im Großmaßstab üblicherweise durch den Einsatz von Pumpen 
realisiert, welche das Substrat im Verlauf der Fermentation zuführen. Die Zufuhr geringer 
Substratmengen, wie sie für Schüttelkolben benötigt wird, ist bisher nur durch kostenintensive 
Präzisionspumpen zu realisieren (Weuster-Botz, 2002). Während in Fermentern mehrere 
Kubikmeter des Kulturmediums vorliegen können, sind es in Schüttelkolben nur etwa 10-
20 mL. Entsprechend gering sind die Substratmengen, die dem Schüttelkolben zugeführt 
werden müssen. Im Batch-Betrieb werden beispielsweise 20 g/L Glucose für die Fermentation 
von Bakterien und Hefen im Medium vorgelegt. Im Fed-batch-Verfahren müssten bei einem 
Füllvolumen von 10 mL demnach 200 mg Glucose im Verlauf einer Fermentationszeit von 
beispielsweise 24 h zugeführt werden.  
 
Gegenwärtig existieren zwei Ansätze, um derart geringe Stoffmengen in die Kulturlösung ein-
zubringen. Die DASGIP AG (Jülich) bietet das Fed-batch-pro®-Dosiersystem an (s. Abb. 2.1), 
mit dem über Mikropumpen ein Fed-batch-Prozess in Schüttelkolben (s. Abb. 2.1 a) bzw. in 
gerührten Spezialgefäßen (DASGIP Stirrer-pro®) durchgeführt werden kann (s. Abb. 2.1 b). 
a b
 
Abb. 2.1: a: Fed-batch-pro®-System mit 16 Dasgip-Schüttelkolben. b: Fed-batch-pro®-Sys-
tem mit 16 DASGIP Stirrer-pro®-Gefäßen (DASGIP AG, Jülich). 
 
Der Vorteil dieses Systems ist die Möglichkeit einer kontinuierlichen Dosierung von flüssigen 
Medien oder Korrektursubstanzen und die individuelle, unabhängige Dosierung von bis zu 
vier Zuleitungen je Kulturgefäß (Weuster-Botz, 2002; Weuster-Botz et al., 2001). Nachteilig 
für ein Screening sind der hohe Aufwand bei der Handhabung und der hohe technische 
Aufwand sowie die daraus resultierenden, hohen Kosten. Außerdem ist die Anzahl der 
Kolben eines Systems limitiert. Ein Pumpensystem für acht Dosierkolben kostet je nach 
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Ausstattung etwa € 100.000. Damit lässt sich das Ziel eines breit angelegten Screenings nach 
geeigneten Mikroorganismen nicht wirtschaftlich erreichen. 
 
Der zweite Ansatz, auf den oben verwiesen wurde, betrifft die Entwicklung von Miniatur-
fermentern mit Füllvolumina von wenigen Millilitern und fluoreszenzoptischen Online-Mess-
techniken (Kostov et al., 2001; Lamping et al., 2003; Weuster-Botz, 2002). Diese sollen durch 
Pipettierroboter bedient werden und temperatur-, pH- und pO2-kontrolliert betrieben werden 
(Puskeiler et al., 2005a; Puskeiler et al., 2005b; Weuster-Botz, 2005). Die Gruppe um 
Shamlou hat bereits eine umfangreiche CFD-Modellierung und verfahrenstechnische Charak-
terisierung solcher Reaktoren durchgeführt (Lamping et al., 2003). Innerhalb der oben 
zitierten Typen von Miniaturfermentern steht die effektive Gewinnung von Prozess-
information bezüglich mikrobieller Verfahrensentwicklung und Verfahrensoptimierung sowie 
für das Scale-up im Vordergrund (Weuster-Botz, 2002; Weuster-Botz, 2005). Es bleibt 
festzuhalten, dass die Miniaturfermenter beider Arbeitsgruppen für den Einsatz im Primär-
Screening mit mindestens hundert parallelen Reaktoren nicht gedacht und ebenso zu 
aufwendig sind. 
 
 
2.1.2. Systeme zur kontrollierten Freisetzung von Wirkstoffen 
Durch Wirkstofffreisetzungssysteme werden Substanzen, welche in eine künstliche Matrix 
(z.B. Polymer) oder in ein Reservoir eingelagert sind, kontrolliert durch Diffusion im Verlauf 
der Zeit freigesetzt. Die eingelagerten Substanzen werden erst dann freigesetzt, wenn das 
Wirkstofffreisetzungssystem mit einem wässrigen Medium in Kontakt kommt (s. Abb.2.2). 
t = 0 ti
a
b
wässriges Medium
Matrix (z.B. Polymer)
Wirkstoff
Reservoir
 
Abb. 2.2: Prinzip der diffusiven Wirkstofffreisetzung aus Matrixsystemen (a) und Reservoir-
systemen (b) bei Kontakt mit wässrigen Medien im Verlauf der Zeit. 
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Im Bereich der kontrollierten Wirkstofffreisetzung sind extern- und selbstregulierte Systeme 
bekannt (Baker, 1987). Bei den selbstregulierten Systemen kann die Freisetzung durch 
Änderungen des pH-Werts und der Osmolarität der Lösung beeinflusst werden. Selbstregu-
lierte Systeme unterscheidet man nach dem jeweiligen Freisetzungsmechanismus wie folgt 
(Baker, 1987): 
• diffusionskontrollierte Freisetzung (Amsden, 1998; Kim et al., 2006a; Narasimhan und 
Langer, 1997; Peppas, 1985), 
• Freisetzung durch Abbau des Polymers (Bioerosion) (Baker und Lonsdale, 1976; 
Coluccio et al., 2006; Heller et al., 1983; Zhang et al., 1993), 
• quellungskontrollierte Freisetzung (Okuyama et al., 1993; Reddy et al., 2006), 
• osmotisch kontrollierte Freisetzung (osmotische Pumpe) (Chauhan und Choudhury, 
2006; Rani und Mishra, 2004), 
• Kombination der oben genannten Systeme. 
 
Die Steuerungsmechanismen bei Freisetzungssystemen, die durch externe Einflüsse aktiviert 
werden, umfassen magnetische Felder, Ultraschall, Temperaturänderung, elektrische Effekte 
und Strahlung. Sie befinden sich jedoch noch im Versuchsstadium (Kost und Langer, 2001). 
Der Gebrauch von Matrices für die Freisetzung von Wirkstoffen oder Chemikalien geht auf 
die frühen 1960er Jahre zurück. Durch die Veröffentlichungen von Takeru Higuchi zur 
mathematischen Beschreibung der Freisetzung von festen und gelösten Wirkstoffen aus 
Diffusionskörpern entwickelte sich die Technik fortwährend bis in die heutige Zeit weiter 
(Higuchi, 1961; Higuchi, 1963). Dabei erweisen sich Wirkstofffreisetzungssysteme gegen-
über klassischen Darreichungsformen in mehrfacher Hinsicht als vorteilhaft durch (Bauer et 
al., 2002): 
• Verbesserte Wirkung durch: 
? Vermeidung subtherapeutischer Plasma- bzw. Gewebekonzentrationen, 
? Vermeidung toxischer Plasma- bzw. Gewebekonzentrationen, 
? Aufrechterhalten optimaler therapeutischer Plasma- bzw. Gewebekonzentrationen 
über einen längeren Zeitraum, 
• Verminderung der insgesamt verabreichten Dosis bei vergleichbarer Wirkung, 
• Verbesserte Verträglichkeit beim Patienten, 
• Verringerung der Einnahmehäufigkeit, 
• Wirkstoffstabilität (z.B. Magen-Darm-Passage bei säurelabilen Proteinen). 
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Abbildung 2.3 zeigt den Unterschied im Konzentrationsverlauf des Wirkstoffs bei einer 
manuellen Mehrfachgabe eines Wirkstoffs und bei Verabreichung mittels Wirkstofffrei-
setzungssystem. Bei einer Injektion fällt die Wirkstoffkonzentration von einer hohen Konzen-
tration zurück auf null. Bei zu hoher Dosis wird eine Konzentrationsschwelle erreicht, 
wodurch es bei einem Patienten zu Nebenwirkungen kommen kann. 
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Abb. 2.3: Konzentrationsverlauf bei der Wirkstoffgabe durch eine Injektion (-) und Darrei-
chung des Wirkstoffs über ein Wirkstofffreisetzungssystem (●) (modifiziert aus (Baker, 
1987)). 
 
Hierbei wirkt die stetige Freisetzung des Wirkstoffs dem Abbau entgegen und sorgt so dafür, 
dass die Konzentration des Wirkstoffs immer im optimalen Wirkungsfenster bleibt. Dadurch 
fallen eventuelle Mehrfachgaben weg und eine höhere Effektivität ohne Nebenwirkungen 
wird erreicht (Baker, 1987; Bauer et al., 2002; Langer, 1980). 
 
Wirkstofffreisetzungssysteme werden in der Pharmazie intensiv erforscht und zur Anwen-
dung gebracht (Baker, 1987; Carelli et al., 1989; Di Colo, 1992; McGinity et al., 1979; Uhrich 
et al., 1999). In den letzten Jahren haben viele Forschergruppen bedarfsgesteuerte Frei-
setzungssysteme entwickelt, bei denen die Wirkstoffabgabe bestimmten Anforderungen ange-
passt ist (Amsden, 2003; Baker et al., 1996; Gu et al., 2004; Hsieh et al., 1983; Langer und 
Peppas, 1981; Narasimhan und Langer, 1997). Neben oralen Darreichungsformen wie Tab-
letten oder Kapseln gibt es Implantate wie beispielsweise Implanon® von der Fa. Organon 
GmbH (Oberschleissheim). Dabei handelt es sich um ein flexibles Kunststoffstäbchen, 
welches subkutan implantiert wird. Es gibt gleichmäßig eine kleine Menge des Gestagens 
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Etonogestrel ab und wirkt dadurch als Kontrazeptiva für einen Zeitraum von drei Jahren 
(Geelen et al., 1993).  
 
Ein weiterer Anwendungsbereich findet sich in der Agrartechnik, wobei dort stark verein-
fachte und kostengünstige Methoden zur Realisierung der verzögerten Freisetzung angewandt 
werden. Düngemittel oder Pestizide werden in Form von umhüllten oder pelletierten Freiset-
zungssystemen zur Saatgutbehandlung und zum Pflanzenschutz eingesetzt. Inhibierende und 
hohe Konzentrationen der Wirkstoffe können vermieden werden und die Auswaschung ins 
Grundwasser durch Regen wird reduziert (Chandra und Rustgi, 1998; Haderlein et al., 2001; 
Shaviv et al., 2003). Solche Produkte werden beispielsweise von Master Garden Products 
(Auburn, Washington 98002 U.S.A.) oder von Virginia Polytechnic Institute and State 
University (Blacksburg, Virginia 24061 U.S.A) sowie von Baileys Fertilizers (Kwinana; West 
Australien 6167) entwickelt.  
 
Bezüglich des Einsatzes von Freisetzungssystemen in der Biotechnologie mit der Absicht 
einer Fed-batch-Betriebsweise gibt es in der Literatur bisher nur wenige Hinweise. Eine 
Veröffentlichung mit polymerbasierten Freisetzungssystemen wurde durch die Arbeitsgruppe 
von Bergman 1985 publiziert (Lübbe et al., 1985). Hier wird die Zufütterung von Ammonium 
(NH4+) an Streptomyces clavuligerus aus Ethylen-Vinylacetat Copolymerdisks beschrieben, 
welche Ammoniumchlorid enthalten. Dadurch sollte die Cephalosporinproduktion im 
Vergleich zu einer Batch-Kultur erhöht werden. Man konnte jedoch keinen signifikanten 
Vorteil durch Anwendung der Slow-release-Disks beobachten. Dies könnte darin begründet 
sein, dass die freigesetzte Stickstoffquelle während der Batch-Kultur akkumuliert wurde und 
stickstofflimitierende Bedingungen erst nahezu am Ende des Kulturverlaufs erreicht wurden.  
 
Eine reservoirbasierte Form eines Freisetzungssystems für die Fed-batch-Technik wurde 1971 
durch Pirt vorgestellt (Pirt, 1971). Hierbei wurde eine Diffusionskapsel bestehend aus einem 
einseitig geöffneten Nylonzylinder mit einer semipermeablen Cellulosemembran überspannt. 
In die Kapsel konnte z.B. eine hochkonzentrierte Glucoselösung eingefüllt werden. Bei 
Zugabe der gefüllten Kapsel in einen 250-mL-Schüttelkolben mit 60 mL Medium wurde eine 
lineare Freisetzung ermöglicht bis 65% des Nährstoffgehalts freigesetzt waren. Bei Ver-
wendung der Kapsel, gefüllt mit Glucosefütterlösungen bis zu 500 g/L, konnte durch Über-
spannen einer oder mehrerer Schichten einer 50 µm dicken Cellulosemembran eine lineare 
Zufütterung für E. coli-Kulturen erreicht werden. Dies führte neben linearem Wachstum von 
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E. coli zu erhöhten Zellausbeuten auf Minimalmedium im Vergleich zur direkten Vorlage von 
3,34 g/L Glucose. In fortführenden Arbeiten wurde jeweils α-Aminoadipinsäure, Lysin oder 
Glucose in getrennten Ansätzen an lysinauxotrophen Penicillium chrysogenum verfüttert 
(O'Sullivan und Pirt, 1973). Dabei konnte mit der Diffusionskapsel die zwei- bis dreifache 
Ausbeute an Penicillineinheiten im Vergleich zur direkten Zugabe erzielt werden. Die 
mathematischen Beschreibungen des Wachstums und der Produktzunahme mit der Diffu-
sionskapsel fasste Pirt 1975 nochmals zusammen (Pirt, 1975). 
 
 
2.1.3. Intention der Wirkstofffreisetzungssysteme in der vorliegenden Arbeit 
Es gibt derzeit diverse Freisetzungssysteme, die hauptsächlich in der Pharmazie und in gerin-
gem Maße in der Agrartechnik beschrieben sind und dort ebenfalls angewandt werden. Ob-
wohl die Idee des Screenings unter nährstofflimitierten Bedingungen durch Einsatz von Frei-
setzungssystemen bereits in den 1970er Jahren genannt wurde (Pirt, 1971), gibt es bisher 
keine für diese Anwendung spezielle Entwicklung. Ein entscheidender Aspekt beim Design 
eines Freisetzungssystems ist die genaue Anpassung der Freisetzungen an die Bedürfnisse des 
Mikroorganismus. Dies ist ein sehr diffiziler Prozess, der mit einem hohen Messaufwand 
verbunden ist und der daher zu einer effizienten Entwicklung auch eine simultane Online-
Messtechnik wie z.B. OTR-, CTR-, pH- oder pO2-Messung benötigt (Anderlei und Büchs, 
2001; Anderlei et al., 2004; Samorski et al., 2005). Solche Techniken sind erst seit wenigen 
Jahren eingeführt und standen der Kleinkulturtechnik zum Zeitpunkt als die Untersuchungen 
der Arbeitsgruppe von Bergman bzw. Pirt durchgeführt wurden, noch nicht zur Verfügung 
(Lübbe et al., 1985; O'Sullivan und Pirt, 1973; Pirt, 1971; Pirt, 1975). Dies ist vermutlich 
einer der ausschlaggebendsten Gründe, weshalb Wirkstofffreisetzungssysteme innerhalb der 
Biotechnologie und Bioverfahrenstechnik bis heute noch nicht etabliert wurden. 
 
 
2.2. Zielsetzung dieser Arbeit 
Es galt die Hypothese, dass bereits im Stadium der Kleinkultur im Fed-batch-Betrieb ge-
arbeitet werden muss, um im Primär-Screening optimal geeignete Stämme und Medien für die 
spätere Produktion selektieren zu können. Diese Dissertation bietet den Rahmen für die 
Entwicklung einer Fed-batch-Technik mit Wirkstofffreisetzungssystemen, die prozessrele-
vante Substrate entsprechend den Bedürfnissen der kultivierten Zellen in geeigneten Zeit-
räumen definiert freisetzen. Insbesondere sollte Glucose retardiert werden, die als Haupt-
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kohlenstoffquelle in vielen Fed-batch-Fermentationen eingesetzt wird. Die Glucose wird 
vorerst vom übrigen Nährmedium zurückgehalten, um dann über einen definierten Zeitraum 
langsam ins Medium zu gelangen. Das Einbringen eines kontinuierlichen Stoffstroms in den 
Schüttelreaktor soll kontrolliert über Diffusion erfolgen. Die Anwendung solcher 
Freisetzungssysteme wird im weiteren Verlauf der Arbeit auch als “Slow-release-Technik“ 
bezeichnet. Zur erfolgreichen Kultivierung müssen die Nähr- und Beigabestoffe (Zweitsub-
strate), d.h. ohne die Kohlenstoffquelle bereits in gelöster Form im Medium vorliegen. 
Optimal erscheint ein frei einstellbarer Verlauf der Substratzufuhr während des 
Schüttelexperiments mittels Variation der Anzahl von Wirkstofffreisetzungssystemen, deren 
Oberfläche, Form und Nährstoffgehalt. 
 
Die Slow-release-Systeme sollen in den Schüttelreaktor hineingegeben werden, so dass die 
eingeschlossene Glucose während des Fermentationsprozesses mit einem reproduzierbaren 
Zeitverlauf freigesetzt wird (s. Abb. 2.4). Die Freisetzungssysteme können aus einer Polymer-
matrix mit darin homogen dispers verteilten Nährstoffkristallen bestehen (Matrixsystem) (s. 
Abb. 2.4 a). Diese könnten noch zusätzlich mit einer Umhüllung (s. Abb. 2.4 b) versehen 
werden, um eine Modifikation der Freisetzungseigenschaften zu erreichen (umhülltes 
Matrixsystem). Als Alternativansatz ist ein mit Polymeren umhüllter flüssiger oder fester 
Nährstoffkern denkbar (Reservoirsystem) (s. Abb. 2.4 c).  
Nährstoffkristalle
polymerbasiertes
Freisetzungssystem
Polymermatrix
Kulturmedium
Schüttelkolben
luftdurchlässiger
Sterilverschluss
Polymerhülle oder Membran
Nährstoffkern oder
hochkonzentrierte
Nährlösung
b c
a
 
Abb. 2.4: Vorstellung einer Fed-batch-Betriebsweise in Schüttelreaktoren durch Zugabe von 
polymerbasierten Wirkstofffreisetzungssystemen (Matixsystem) (a, b) oder nährstoffreser-
voirbasierten (c) Freisetzungssystem (Reservoirsystem) zu einem gewöhnlichen Schüttelkol-
ben mit Nährmedium (Zweitsubstraten) ohne Kohlenstoffquelle. 
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In Folge der diffusionskontrollierten Freisetzung der Glucose ergibt sich eine definierte Fed-
batch-Betriebsweise. Dieses Konzept hat den großen Vorteil, dass mit einem nur unwesen-
tlich höheren Handhabungsaufwand gegenüber dem normalen Screening in üblichen 
Schüttelreaktoren ohne besondere, weitere Vorrichtungen gearbeitet werden kann. Der 
Durchsatz des Primär-Screenings würde daher auf dem gleichen Niveau wie die herkömm-
lichen Screenings im Batch-Verfahren liegen. 
 
Der an diesem Projekt der Deutschen Bundesstiftung Umwelt (DBU) mit dem Titel “Primär-
Screening von Mikroorganismen in der Fed-batch-Betriebsweise durch polymerbasierte 
Freisetzungssysteme (Az. 13093)“ beteiligte Kooperationspartner, der Lehrstuhl für Textil-
chemie und Makromolekulare Chemie (TexMC) der RWTH Aachen, hat sich bereits mit der 
Entwicklung von Freisetzungssystemen für pharmazeutische Anwendungen beschäftigt 
(Dittrich, 2006; Pereira Paz, 2004; Plum, 2004). Für einen Einsatz von Freisetzungssystemen 
in der Biotechnologie bzw. Bioverfahrenstechnik müssen Modifikationen an den Frei-
setzungssystemen vorgenommen werden. Die Eigenschaften der als Trägermaterial genutzten 
Polymere determinieren wesentlich die Freisetzungsrate und das Freisetzungsprofil des Sys-
tems. 
 
Die Freisetzungssysteme für die Bioverfahrenstechnik sollen über einen Zeitraum von 
Stunden bis wenigen Tagen eine weitgehend konstante Freisetzungsrate der Glucose sicher-
stellen. Daraus ergeben sich folgende Arbeitsaspekte: 
• Evaluierung des Zusammenspiels zwischen Polymeren, Zuschlägen, Glucose und 
umgebendem Medium. Das Polymer sollte sich auch nach Modifikationen den Mikro-
organismen gegenüber neutral verhalten, unter den Bedingungen einer mikrobiellen 
Kultivierung keinem Abbau unterliegen und sterilisierbar sein. 
 
• Vergleich der neuen Slow-release Fed-batch-Technik gegenüber dem herkömmlichen 
Batch-Betrieb in Schüttelreaktoren. Dafür sollen Kultivierungen mit verschiedenen 
mikrobiellen Modellsystemen durchgeführt werden. Die Produktivität des gewählten 
Stamms wäre in beiden Betriebsweisen zu vergleichen. Dazu soll das Wachstum und die 
Expression “grün fluoreszierenden Proteins (GFP)“ von H. polymorpha RB11 pC10-
FMD (PFMD-GFP) untersucht werden (Amuel et al., 2000). Dieses Modellsystem bietet 
zwei verschiedene Aspekte. Zum einen ist die Produktbildung katabolitreprimiert und 
zum anderen weist H. polymorpha im Batch-Betrieb mit Glucose einen ausgeprägten 
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Overflow-Metabolismus auf. Dabei kommt es zur Bildung von Ethanol und Acetat, 
wobei letzteres bereits bei niedrigen Konzentrationen von wenigen Gramm inhibiert 
(Stöckmann et al., 2003a).  
 
• Untersuchung des Wachstums und der Proteinexpression von E. coli mit der neuen 
Slow-release Fed-batch-Technik im Vergleich zum Batch-Betrieb. Dafür liegen Stämme 
mit verschiedenen Konstrukten vor. Ein Beispiel ist der Stamm E. coli BL21 pLys 
pRSET eYFP-IL-6, welcher ein Fusionsprotein aus “stark gelb fluoreszierendem Protein 
mit Interleukin-6 (eYFP-IL-6)“ exprimiert (Samorski et al., 2005). E. coli reagiert 
ebenfalls mit Overflow-Metabolismus auf erhöhte Glucosekonzentrationen. Die daraus 
resultierende Acetatbildung reduziert sehr stark den pH-Wert und hemmt das Wachstum 
(Akesson et al., 2001). 
 
• Ein weiteres mikrobielles Modellsystem zur Untersuchung mit der Slow-release Fed-
batch-Technik ist Gluconobacter oxydans, welcher durch Gluconsäure- und Ketoglu-
consäurebildung aufgrund des starken Oxidationsstoffwechsels relativ empfindlich auf 
erhöhte Glucosekonzentrationen reagiert und den pH-Wert ebenfalls stark senkt 
(Silberbach et al., 2003).  
 
• Aufdecken eventueller, qualitativer Unterschiede in der Stammwahl bei einem Massen-
Screening von H. polymorpha RB11-Derivaten in den verschiedenen Betriebsweisen. 
Unter Fed-batch-Bedingungen wäre eine andere Stammwahl denkbar als in einem her-
kömmlichen Batch-Screening mit Glycerin oder Glucose. Die Hypothese ist begründet 
durch die in der Einleitung erläuterten physiologischen Unterschiede zwischen Batch- 
und Fed-batch-Betrieb. Im herkömmlichen Screening können theoretisch nur Stämme 
mit relativ hoher Derepressionsschwelle gefunden werden. 
 
• Mit der am Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik entwickelten Technik zur online Be-
stimmung der Sauerstofftransferrate (OTR) kann die Auswirkung der Freisetzungs-
systeme verfolgt werden. Diese OTR-Anlage mit LabView-Ansteuerung soll weiterent-
wickelt werden zu einem Respiration Activity Monitoring System (RAMOS) für Schüt-
telkolben, in ähnlicher Form zum bereits existierenden, kommerziellen System der Fa. 
HiTec Zang mit LabVision-Ansteuerung (s. Abb. 2.5) (Anderlei und Büchs, 2001; 
Anderlei et al., 2004). Außerdem soll eine MikroRAMOS-Anlage in gleichem Prinzip 
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realisiert werden, um eine Vorrichtung zur Online-Überwachung für Multi-well-Platten 
(MWP) zu erhalten. Damit würde die Messung des Respirationsquotienten (RQ) und der 
Kohlendioxidtransferraten (CTR) in Schüttelreaktoren unter erhöhten Schüttelbelas-
tungen und speziellen Bedingungen der durchzuführenden Fermentationen ermöglicht.  
 
Abb. 2.5: Kommerziell erhältliches Respiration Activity Monitoring System (RAMOS) mit 
acht Kolben zur simultanen Messung von Sauerstofftransferrate und Respirationsquotient (Fa. 
HiTec Zang (Herzogenrath) (Anderlei und Büchs, 2001; Anderlei et al., 2004). 
 
Das Ziel der geplanten Forschungsaktivität ist letztendlich der Nachweis der Funktionalität 
des verfolgten Konzepts in Bezug auf mehrere mikrobielle Beispiele, um anschließend die 
Entwicklung von kommerzialisierbaren Freisetzungssystemen zu ermöglichen. Der Vorteil 
für die Wirtschaftlichkeit der Bioprozesse und für das Screening soll anhand von Experi-
menten untermauert werden. Des Weiteren soll eine Methode zur routinemäßigen Hand-
habung der Freisetzungssysteme im Labor erarbeitet werden. 
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3. Theoretischer Hintergrund 
In einem Fermentationsprozess treffen viele interdisziplinäre Aspekte aufeinander. Dabei sind 
biologische Fragestellungen und Problematiken hinsichtlich des Mikroorganismus von 
zentraler Bedeutung. In vielen Fällen muss die Verfahrenstechnik das für den jeweiligen 
Modellorganismus benötigte Umfeld mit Hilfe eines Bioreaktors und dessen Peripherie 
schaffen, um optimale Ausbeuten betreffend Biomasse und Produkt bzw. gewünschter Mor-
phologie des Organismus zu erlangen (Storhas, 1994; Storhas, 2003). Die Bewerkstelligung 
des notwendigen Wärme- als auch Stofftransports ist in dem jeweiligen Bioreaktor maß-
gebend (Knoll et al., 2005). Wachstum und Produktbildung der Mikroorganismen können 
entscheidend beeinflusst werden. In aeroben Kulturen sind die Sauerstoffversorgung und der 
Abtransport des produzierten Kohlendioxids von besonderer Bedeutung (Elibol und Ozer, 
2000; Finn, 1954; Yamada et al., 1978). Es ist daher essentiell bereits vor biologischen 
Experimenten hinreichende verfahrenstechnische Kenntnisse über den zu betreibenden 
Bioreaktor zu erlangen, um den Bedürfnissen der Mikroorganismen zu genügen (Büchs, 
2001). 
 
 
3.1. Biologische Grundlagen 
Ausschlaggebend für die Auswahl der Mikroorganismen zur Anwendung der Slow-release 
Fed-batch-Technik war die Ausscheidung anaerober Stoffwechselprodukte unter aeroben 
Bedingungen im Batch-Verfahren bei hoher Glucosevorlage. Jenes ist bei den Organismen H. 
polymorpha, E. coli und G. oxydans stark ausgeprägt und sind daher gute Indikatoren der 
Überfütterung. Eine genauere Erläuterung wird im Folgenden gegeben. 
 
 
3.1.1. Hansenula polymorpha 
H. polymorpha ist eine ascosporogene Hefe aus der Familie der Saccharomycetaceae. Sie 
bildet kein Mycel aus und liegt überwiegend haploid vor. Sie hat eine elliptische Form von ca. 
(1,0-4,3) x (2,1-4,3) µm. Es handelt sich um einen temperaturtoleranten Organismus mit 
einem Temperaturoptimum von 37°C (Reinders et al., 1999). Der optimale pH-Wert liegt im 
für Hefen typischen, leicht sauren Bereich von 4,0-5,5 (Moon et al., 2002). H. polymorpha 
gehört zur Gruppe der methylotrophen Hefen. Methanol kann als Quelle für den Kohlenstoff- 
Kapitel 3: Theoretischer Hintergrund 25 
und Energiebedarf genutzt werden. Methanol wird durch die Methanol-Oxidase (MOX) 
oxidiert und es entstehen Formaldehyd und Wasserstoffperoxid (s. Abb. 3.1).  
CH3OH
HCOH CO2
DHA
FMD
GAP
MOX
O2
H2O2
½ O2 + H2O
DAS
CAT
DHAPGAP
DHA
Peroxisom
Cytosol
FBP F6P
Xu5P
Biomasse
1/3 GAP
DAK
mehrere
Schritte
FLD
 
Abb. 3.1: Methanolstoffwechsel und Kompartimentierung in H. polymorpha. Die kursiven 
Abkürzungen in den schwarzen Boxen stellen beteiligte Enzyme dar: Methanol-Oxidase 
(MOX), Katalase (CAT), Formaldehyd-Dehydrogenase (FLD), Formiat-Dehydrogenase 
(FMD), Dihydroxyaceton-Synthase (DAS), Dihydroxyaceton-Kinase (DAK). Die aufgeführten 
Metabolite sind: Glycerinaldehyd-3-Phosphat (GAP), Dihydroxyaceton (DHA); Dihydroxy-
acetonphosphat (DHAP); Fructose-1,6-Bisphosphat (FBP); Fructose-6-Phosphat (F6P), Xylu-
lose-5-Phosphat (Xu5P) (vereinfacht rekonstruiert aus (Gellissen, 2000; Gellissen, 2004)).  
 
Das toxische Wasserstoffperoxid wird durch Katalase (CAT) zu Wasser und Sauerstoff zer-
setzt. Formaldehyd wird im Katabolismus durch zwei aufeinander folgende Dehydrogenase-
reaktionen mit Formaldehyd-Dehydrogenase (FLD) und Formiat-Dehydrogenase (FMD) zu 
Kohlendioxid oxidiert. Im Anabolismus werden durch Formaldehyd mit Xylulose-5-Phosphat 
(Xu5P) mit Hilfe von Dihdroxyaceton-Synthase (DAS) die C3-Körper Glycerinaldehyd-3-
Phosphat (GAP) und Dihydroxyaceton (DHA) gebildet. Dihydroxyaceton wird durch Dihy-
droxyaceton-Kinase (DAK) zu Dihydoroxyaceton-Phosphat (DHAP) phosphoriliert. Glycerin-
aldehyd-3-Phosphat und Dihydoroxyaceton-Phosphat reagieren in einer Aldolase-Reaktion zu 
Fructose-1,6-Bisphosphat (FBP). Letztendlich wird in weiteren Schritten Fructose-6-Phosphat 
(F6P) und Xu5P synthetisiert. Ein Teil des Glycerinaldehyd-3-Phosphats wird zur Biomasse-
bildung verwertet (Gellissen, 2000; Gellissen, 2004). 
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Gärungen unter aeroben Bedingungen finden durch den Organismus nicht statt, was man als 
Crabtree-negativ bezeichnet (Verduyn et al., 1992). Eine hohe Glucosekonzentration im Fer-
mentationsmedium führen jedoch bei H. polymorpha zum Overflow-Metabolismus. Aufgrund 
des Überschusses an Glucose in der Zelle wird die Glucose nicht ausschließlich zur Energie-
gewinnung genutzt, sondern in großen Anteilen in Nebenproduktwegen zur Ethanol- und 
Acetatbildung abgeführt. Dieser Vorgang vermindert die Biomasseausbeute, wenngleich die 
Nebenprodukte nach Glucoseverbrauch wieder metabolisiert werden können (Stöckmann et 
al., 2003a). Bei Verwendung von Glycerin als einzige Kohlenstoffquelle wird diese hingegen 
überwiegend zur Biomassebildung verwendet.  
 
Das Interesse der Forschung und Industrie an nicht konventionellen Hefen steigt (Wolf, 
1996). In den letzten Jahren hat H. polymorpha große Aufmerksamkeit erfahren wegen der 
Expression großer Mengen an Schlüsselenzymen für den Methanolstoffwechsel. Im Falle der 
Methanol-Oxidase (MOX) kann die Expression bis zu einem Drittel der insgesamt vorhande-
nen Enzyme erreichen. Die Expression wird in H. polymorpha durch eigene, starke Promoto-
ren reguliert, welche in einem hoch kompetitiven System zur Expression von Fremdproteinen 
eingesetzt werden können. Bei der hohen Proteinexpression kann es zur Ausbildung von Ein-
schlusskörpern (inclusion bodies) kommen (Gellissen, 2004). Als Reportergen für Promotor-
studien diente z.B. β-Galactosidase oder grün fluoreszierendes Protein (GFP) (Amuel et al., 
2000). 
 
H. polymorpha ist in der Industrie als wertvolles Expressionssystem für die Produktion von 
Peptiden und Proteinen bekannt. Bekannte Produkte sind der Blutgerinnungshemmer Hirudin 
(Fa. BASF AG, Ludwigshafen), Phytase (Fa. DSM Nutritional Products, Basel, Schweiz), 
Insulin (Fa. Wockhardt, Maharashtra, Indien), Hepatitis-B-Impfstoff (Berna Biotech, Bern, 
Schweiz) und Hexose-Oxidase (Fa. Danisco, Arlöv, Schweden) (Amuel et al., 2000; Faber et 
al., 1996; Gellissen, 2000; Hollenberg und Gellissen, 1997; Mayer et al., 1999; Weydemann 
et al., 1995). 
 
 
3.1.2. Escherichia coli 
Escherichia coli ist ein Gram-negatives Stäbchenbakterium aus der Familie der Entero-
bacteriaceae. E. coli K12 (MG1655) wurde 1997 vom Genomzentrum an der Universität 
Wisconsin komplett sequenziert (Blattner et al., 1997). Einige E. coli-Stämme erweisen sich 
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gegenüber anderen Mikroorganismen als vorteilhaft, da sie keine Pathogenitäts- und Virulenz-
faktoren besitzen. Weiterhin können hohe Wachstumsraten erreicht werden und eine relativ 
einfache, genetische Modifizierbarkeit zur Überexpression rekombinanter Proteine gewähr-
leistet werden. In der Industrie werden viele E. coli-Stämme für die Produktion von homo-
logen und heterologen Proteinen (Ifuku et al., 1992; Seeger et al., 1995), als auch von Amino-
säuren genutzt (Backman et al., 1990) wie auch schon einleitend ausführlich erwähnt wurde 
(s. Kap. 1). 
 
E. coli besitzt einen heterotrophen, fakultativ anaeroben Stoffwechsel. Die meist eingesetzte 
Kohlenstoffquelle Glucose wird über das Phosphoenolpyruvatsystem in die Zelle aufge-
nommen, phosphoryliert und darauf in der Glycolyse (Embden-Meyerhof-Parnas Weg - EMP) 
bis zu Pyruvat abgebaut. Liegt ein Glucoseüberschuss vor, werden Enzyme des Tricarbon-
säurecyclus (TCC) und der oxidativen Phosphorylierung allosterisch gehemmt, so dass das 
gebildete Pyruvat nicht stöchiometrisch in diesen Stoffwechselwegen umgesetzt werden kann 
(s. Abb. 3.2) (Xu et al., 1999a). 
 
Die Fermentationen von E. coli unter aeroben Bedingungen mit hoher Glucosekonzentration 
führt zum Overflow-Metabolismus mit Bildung von Acetat (s. Abb. 3.2). Selbst unter Glu-
coselimitierung führen sehr hohe Substrataufnahmeraten von E. coli zu einer Überlastung der 
Kapazität des zentralen Kohlenstoffmetabolismus. Die detaillierte Regulation ist noch nicht 
abschließend geklärt (Alexeeva et al., 2000; Bunch et al., 1997; Xu et al., 1999a).  
 
Unter Sauerstoffmangel können gebildete Reduktionsäquivalente nicht oxidiert werden. Die 
resultierende Hemmung des Tricarbonsäurecyclus führt zur Akkumulierung von Pyruvat, 
welches durch eine gemischte Säuregärung abgebaut wird (s. Abb. 3.2). Dabei wird haupt-
sächlich Acetat, aber auch Lactat, Ethanol, Formiat und Succinat gebildet (Riesenberg et al., 
1991). Gebildetes Acetat wird nach Verbrauch der Hauptkohlenstoffquelle wieder aufge-
nommen, wobei die Wachstumsrate bei Acetat im Vergleich zur Hauptohlenstoffquelle 
ansteigen kann (Guardia und Calvo, 2001). Hohe Acetatkonzentrationen von über 6 g/L 
hemmen jedoch das Wachstum und Konzentrationen über 2,4 g/L hemmen die Produkt-
bildung (Jensen und Carlsen, 1990). 
 
Die Verwendung von alternativen Kohlenstoffquellen wie Fructose, Glycerin und Fumarat 
kann zu einer geringeren Aufnahmerate der Kohlenstoffquelle in die Zelle führen. Infolge 
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dessen tritt keine oder nur eine geringere Überlastung des zentralen Kohlenstoffwechsels auf 
(Dilsen et al., 2001; Holms, 1996). 
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Abb. 3.2: Stoffwechselweg des Overflow-Metabolismus und der gemischten Säuregärung 
von E. coli. Der aerobe Overflow-Metabolismus ist eine Abzweigung des zentralen Stoff-
wechselwegs, welcher den Embden-Meyerhof-Parnas Weg (EMP) und den Tricarbonsäure-
zyklus (TCC) ab der Stufe von Acetyl-CoA nach der Decarboxilierung von Pyruvat durch 
Pyruvat Dehydrogenase (PDH) umfasst. Die gemischte Säuregärung läuft nur im Anaeroben 
ab und deren Produkte außer Succinat sind von Pyruvat ausgehend. Wichtige beteiligte En-
zyme aus der Abbildung sind: Acetat-Kinase (ACK), Alkohol-Dehydrogenase (ADH), 
Formiat-Hydrogenlyase (FHL), NAD+-abhängige D-(-)-Lactat-Dehydrogenase (LDH), 
Pyruvat-Formiat-Lyase (PFL), Phosphotransacetylase (PTA) (rekonstruiert aus (Xu et al., 
1999a)). 
 
 
3.1.3. Gluconobacter oxydans 
Gluconobacter oxydans ist ein obligat aerobes, Gram-negatives Bakterium, welches zur Fami-
lie der Acetobacteriaceae gehört (De Ley und Frateur, 1970; De Ley et al., 1984). Es vollführt 
eine unvollständige Oxidation von Zuckern, Alkoholen und Säuren. Daher produziert der 
Organismus fast quantitative Ausbeuten der Oxidationsprodukte (Deppenmeier et al., 2002; 
Gupta et al., 2001; Macauley et al., 2001).  
 
G. oxydans ist mit zwei topologisch getrennten Enzymsystemen ausgestattet (Matsushita et 
al., 1994). Das erste Enzymsystem oxidiert Glucose durch membrangebundene Glucose-De-
Kapitel 3: Theoretischer Hintergrund 29 
hydrogenase zu Glucono-δ-lacton. Dieses Intermediat wird durch eine Lactonase zu Gluconat 
umgewandelt (s. Abb. 3.3). Die weitere Oxidation von Gluconsäure durch die membrange-
bundenen Enzyme Gluconat-Dehydrogenase und 2-Ketogluconat-Dehydrogenase führt zur 
Bildung von 2-Keto-D-Gluconat (2-KGA) und 2,5-Diketogluconat (Shinagawa et al., 1981; 
Shinagawa et al., 1984). Die membrangebundene Gluconat-Oxidoreduktase wandelt Gluconat 
in 5-Keto-D-Gluconat (5-KGA) um (Matsushita et al., 2003). 
Glucose
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NADP+
NADPH+H+
GDH
NADP+
NADPH+H+
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Abb. 3.3: Schematische Reaktionssequenz der Ketogluconsäurebildung durch G. oxydans. 
Enzyme: Gluconat-Dehydrogenase (GADH), Glucose-Dehydrogenase (GDH), Gluconat: 
NADP+-5-Oxidoreduktase (GNO); Cofaktoren: Nicotinamid-Adenin-Dinucleotid-Phosphat 
(NADP/H + H+), Pyrrolchinolinchinon (PQQ); Produkt: Ketogluconat (KGA) (rekonstruiert 
aus (Herrmann et al., 2004)). 
 
Das zweite Enzymsystem befindet sich im Cytoplasma, wo die lösliche NADP+-abhängige 
Glucose-Dehydrogenase die Bildung von Glucono-δ-lacton katalysiert, welches dann durch 
Lactonase zu Gluconat konvertiert wird. Die cytoplasmatische Gluconat:NADP+-5-Oxidore-
duktase wandelt Gluconat zu 5-KGA um (Okamoto, 1963).  
 
Moderne Fermentationsprozesse zur Herstellug von L-(-)-Sorbose (Vitamin C Synthese) und 
6-Amino-L-Sorbose (Synthese des antidiabetischen Wirkstoffs Miglitol®) werden mit G. 
oxydans durchgeführt. Andere wichtige Produkte sind Dihydroxyaceton, Gluconat und 
Ketogluconat. 5-KGA ist von beträchtlichem Interesse für die Chemieindustrie als ein 
Vorläufer von Tartrat (Salz der Weinsäure) (Matzerath et al., 1995), weil 5-KGA in Tartrat 
konvertiert werden kann (Klasen et al., 1992; Matzerath et al., 1995). Die momentane Welt-
produktion von L-(+)-Tartrat wird auf 35.000 t/a mit einem Preis von ungefähr €6/kg 
geschätzt (Lichtenthaler, 2002).  
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3.2. Mathematische Beschreibung mikrobieller Reaktionen 
Die komplexen Vorgänge während des Wachstums und der Produktbildung eines Mikroorga-
nismus lassen sich auf wenige mathematische Gleichungen reduzieren. Dafür müssen die rele-
vanten Variablen und Parameter identifiziert und quantifiziert werden. Die in einem 
Bioprozess ablaufenden Mechanismen und Reaktionen sind dabei nicht nur biologischer, 
sondern auch chemischer oder physikalischer Natur. Bei der Betrachtung der realen Vorgänge 
ist die Bilanzierung der für den Prozess entscheidenden Substrate und Produkte ein geeigneter 
Ansatz, da hier auf allgemeingültige Gleichungen und Modelle der Verfahrenstechnik zurück-
gegriffen werden kann. Die vielfältigen komplexen Stoffwechselwege werden dabei meist in 
Form von Differentialgleichungen beschrieben, wobei die relevanten stöchiometrischen Ko-
effizienten für die Berechnung auf die Kohlenstoffquelle (C-Quelle) bezogen werden, wie in 
folgender Makrokinetik exemplarisch dargestellt wird (Sonnleitner und Käppeli, 1986): 
OHCOXNHOQuelleC 2OH2COX
Organismus
3NH2O 2232
⋅ν+⋅ν+⋅ν⎯⎯⎯ →⎯⋅ν+⋅ν+−  (1) 
 
mit 
2O
ν  stöchiometrischer Koeffizient für Sauerstoff [mol O2/mol C-Quelle], 
 
3NH
ν  stöchiometrischer Koeffizient für Ammoniak [mol NH3/mol C-Quelle], 
 Xν  stöchiometrischer Koeffizient für Biomasse (X) [mol X/mol C-Quelle], 
 
2CO
ν  stöchiometrischer Koeffizient für Kohlendioxid [mol CO2/mol C-Quelle], 
 OH2ν  stöchiometrischer Koeffizient für Wasser [mol H2O/mol C-Quelle]. 
 
Die stöchiometrischen Koeffizienten werden durch Bilanzierung des Prozesses ermittelt. Des 
Weiteren kann anhand von Stoff- und Massenbilanzen eine statistische Zusammensetzung der 
Zellen mit korrespondierendem, molarem Formelgewicht (FW) bestimmt werden. 
 
 
3.2.1. Wachstum und Produktbildung von Mikroorganismen 
Eines der Ziele dieser Arbeit ist die Beschreibung der Reaktion von Mikroorganismen auf 
Slow-release-Systeme. Dafür wird das Wachstum eines Mikroorganismus im Verlauf der Zeit 
beobachtet. Das exponentielle Wachstum der Biomasse kann mit der folgenden Gleichung 
ausgedrückt werden: 
X
dt
dX ⋅µ=  (2) 
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mit t Zeit [h], 
 X Biomassekonzentration [g/L], 
 µ Wachstumsrate [h-1]. 
 
Die Wachstumsrate (µ) beschreibt die Abhängigkeit des Wachstums von verschiedenen Ein-
flussfaktoren und wird beispielsweise von der limitierenden Kohlenstoffquelle durch die so 
genannte Monod-Gleichung beschrieben (Monod et al., 1952): 
SK
S
S
max +⋅µ=µ  (3) 
 
mit KS Monod-Konstante [g/L], 
 S Substratkonzentration [g/L], 
 µmax maximale Wachstumsrate [h-1]. 
 
Die Theorie von Monod geht auf die Enzymuntersuchungen von Michaelis und Menten 
zurück (Michaelis und Menten, 1913) und besagt, dass ein Schlüsselenzym das biologische 
Wachstum bestimmt. Die Monod-Konstante KS ist ein Maß für die Affinität des Mikroorga-
nismus zu einem spezifischen Substrat (hier: limitierende Kohlenstoffquelle). Dessen Abnah-
me ist an die Bildung der Biomasse gekoppelt und wird durch folgende Gleichung (4) unter 
Verwendung von Gleichung (2) beschrieben: 
X
Y
1
dt
dX
Y
1
dt
dS
S/XS/X
⋅µ⋅−=⋅−=  (4) 
 
mit YX/S Biomasseausbeutekoeffizient [g Biotrockenmasse/g Substrat]. 
 
In ähnlicher Form lässt sich die Produktbildung in Abhängigkeit von der Biomasse und deren 
Wachstum mit einem spezifischen Produktausbeutekoeffizienten formulieren: 
XY
dt
dP
X/P ⋅µ⋅=  (5) 
 
mit P Produktkonzentration [g/L], 
 YP/X spezifischer Produktausbeutekoeffizient [g Produkt/g Biotrockenmasse]. 
 
Unabhängig vom Wachstum kann die Produktbildung mit einer Produktbildungsrate beschrie-
ben werden: 
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Xq
dt
dP
P ⋅=  (6) 
 
mit qp Produktbildungsrate [h-1]. 
 
Die Produktbildungsrate qP beschreibt die Abhängigkeiten der Produktbildung von der 
limitierenden Kohlenstoffquelle und von verschiedenen Einflussfaktoren, welche in einer Pro-
duktbildungskonstante zusammengefasst sind, wie folgt: 
SK
Sqq
P,S
max,PP +⋅=  (7) 
 
mit KS,P Produktbildungskonstante [g/L] 
 qP,max maximale Produktbildungsrate [h-1]. 
 
Die Produktbildung ist an die Abnahme der Substratkonzentration gekoppelt mit: 
Xq
Y
1
dt
dP
Y
1
dt
dS
P
S/PS/P
⋅⋅−=⋅−=  (8) 
 
mit YP/S Produktausbeutekoeffizient [g Produkt/g Substrat]. 
 
Die Ausbeutekoeffizienten beschreiben, wieviel Gramm Biomasse bzw. Produkt pro Gramm 
Substrat gebildet werden und sind damit analog zu den stöchiometrischen Koeffizienten νX 
aus Gleichung (1) zu setzen. Die Aufnahme- bzw. Bildungsraten von Zweitsubstraten und 
weiteren Produkten (Nebenprodukten) dieser Reaktionsgleichung werden analog aufgestellt 
und können zur Bilanzierung des Substratverbrauchs aufsummiert werden: 
∑ ⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⋅−⋅−=
dt
dP
Y
1
dt
dX
Y
1
dt
dS
S/PS/X
 (9). 
 
 
3.2.2. Sauerstofflimitierung 
Sauerstoff ist das universelle Substrat für aerobe Kulturen. Bei einer Unterversorgung kommt 
es sofort zu einer drastischen Reduktion des Wachstums. Insbesondere in der Kleinkultur-
technik ist die Sauerstoffversorgung nicht immer ausreichend gewährleistet, so dass häufig 
Sauerstofflimitierung eintritt (Anderlei et al., 2004; Büchs, 2001; Lotter und Büchs, 2004). In 
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diesem Fall verbraucht der Organismus den eingegasten Sauerstoff und wächst entsprechend 
der Sauerstoffversorgung, welche durch die maximale Sauerstofftransferkapazität des Reak-
tors eingeschränkt ist. Zur Berücksichtigung dieses Einflusses wird Sauerstoff analog zur 
Kohlenstoffquelle als limitierende Größe in die mathematische Beschreibung der Wachstums-
rate aufgenommen. Gleichung (3) wird daher um einen weiteren Monod-Term ergänzt: 
22
2
OO
O
S
max cK
c
SK
S
+⋅+⋅µ=µ  (10) 
 
mit cO2 Gelöstsauerstoffkonzentration [g/L], 
 KO2 Monod-Konstante für Sauerstoff [g/L]. 
 
 
3.2.3. Substratüberschussinhibierung 
Im Batch-Betrieb liegen hohe Substratkonzentrationen im Medium vor. Dies kann je nach 
Mikroorganismus unter Umständen zu einer Substratüberschussinhibierung führen. Dieses 
physiologische Phänomen, welches die Wachstumsrate reduziert, kann durch einen abgewan-
delten Monod-Term beschrieben werden: 
I
2
S
max
K
SSK
S
++
⋅µ=µ  (11) 
mit KI Inhibierungskonstante [g/L]. 
 
 
3.3. Physikalische Grundlagen 
3.3.1. Stofftransport durch Diffusion 
Eine Membran kann definiert werden als eine Interphase, die zwei Phasen trennt und den 
Transport verschiedener Teilchenspezies zwischen den Phasen einschränkt. Der Transport 
von Teilchen durch Diffusion wurde von Fick 1855 beschrieben (Fick, 1855): 
dx
dcDJ ⋅−=  (I. Fick’sches Gesetz) (12) 
 
mit J Teilchenfluss [g/m2/s], 
D Diffusionskoeffizient [m2/s], 
dc/dx Konzentrationsgradient [g/m3/m]. 
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Der Diffusionskoeffizient ist abhängig von dem diffundierenden Stoff und von dem Medium, 
in dem die Diffusion stattfindet, als auch von der Temperatur (Brandt, 1959; Masaro und Zhu, 
1999). Beispielsweise beträgt der Diffusionskoeffizient für die Diffusion von Glucose in 
Wasser bei 25°C 6,7·10-10 m²/s (Lide, 1999). Der Diffusionskoeffizient von Glucose in einem 
Hydrogel bestehend aus 15 g/L Agar Agar beträgt 7,5·10-10 m²/s bei 30°C (Beuling et al., 
2000). Das negative Vorzeichen in der Gleichung (12) resultiert daraus, dass der 
Teilchenfluss abwärts des Konzentrationsgradienten verläuft. Das Permeat ist an jeder Seite 
der Membran im Gleichgewicht mit der Oberfläche der Membran. Die Konzentration an der 
Membranoberfläche (Cm) ist dann abhängig von der Konzentration der angrenzenden Lösung 
(c) und kann an der Membranoberfläche stromaufwärts mit: 
Cm(0) = K·c(0) (13) 
 
und an der Membranoberfläche stromabwärts mit: 
Cm(L) = K·c(L) (14) 
 
beschrieben werden. K ist der Verteilungskoeffizient und ein Analogon zum Flüssig/Flüssig-
Durchgangskoeffizienten. L ist die Dicke der Membran.  
 
Mit der Annahme, dass Diffusions- und Verteilungskoeffizient konstant sind, aufgrund 
generell niedriger Löslichkeit der Agenzien in der Membran und des Konzentrationsgradien-
ten (steady-state), kann auch vereinfacht geschrieben werden: 
L
cKDJ ∆⋅⋅=  (15) 
 
mit ∆c: Differenz der Konzentrationen der Lösungen auf jeder Seite der Membran [g/L], 
 K Verteilungskoeffizient [-], 
 L Membrandicke [m]. 
 
Zur Berechnung des Stofftransports aus einer Nährlösung durch eine Membran kann eine 
vereinfachte Form von Gleichung (15) verwendet werden. Dabei wird der Verteilungskoeffi-
zient vernachlässigt und den Teilchenfluss als Massenstrom in Abhängigkeit der Diffusions-
oberfläche formuliert: 
L
AD)cc(
L
ADcm L0 ⋅⋅−=⋅⋅∆=&  (16) 
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mit m&  Massenstrom [g/s], 
 A Diffusionsfläche [m2]. 
 
 
3.3.2. Stofftransport in polymerbasierten Freisetzungssystemen 
Zur Beschreibung der Vorgänge in polymerbasierten Freisetzungssystemen mit dispers ver-
teilten Nährstoffkristallen nutzt man das zweite Fick’sche Gesetz, welches die lokale Ände-
rung der Konzentration im Verlauf der Zeit (∂C/∂t) mit der Änderung des Konzentrationsgra-
dienten über dem Diffusionsweg x zu ∂2C/∂x2 verknüpft: 
2
2
x
CD
t
C
∂
∂⋅=∂
∂  (II. Fick’sches Gesetz) (17) 
 
Mit dieser Beziehung kann in vielen Fällen unter Berücksichtigung geeigneter Anfangs- und 
Randbedingungen das Freisetzungsverhalten eines diffusionskontrollierten Systems nähe-
rungsweise beschrieben werden. Eine entsprechende Näherung von Peppas ermöglicht 
beispielsweise eine Abschätzung der Reaktionsordnung für unterschiedliche Geometrien der 
Probenkörper (Peppas, 1985; Ritger und Peppas, 1987a). 
 
Andere Näherungen berücksichtigen beispielsweise den Einfluss sich bildender Poren in der 
Matrix (Higuchi, 1963). Für das einfachste monolithische System, die monolithische Disper-
sion, wurde von Higuchi die folgende Gleichung (18) entwickelt, anhand derer hier beispiel-
haft die Herleitung gezeigt werden soll. Beschrieben wird die Freisetzung eines suspendierten 
Wirkstoffs aus einer Polymerfolie. Der Anteil des freizusetzenden Wirkstoffes ist niedrig, die 
Bildung von Poren oder Kanälen wird vernachlässigt. Es werden folgende Annahmen ge-
troffen bzw. Randbedingungen vorausgesetzt (s. Abb. 3.4) (Higuchi, 1963): 
• Die Gesamtkonzentration an suspendiertem Wirkstoff im Polymerfilm (C0) liegt weit 
über seiner Sättigungskonzentration (CS): (C0>>CS). 
• Die Teilchengröße der suspendierten Partikel ist wesentlich geringer als die Dicke, der 
umgebenden Polymerschicht. 
• Die Aufnahmefähigkeit des umgebenden Flüssigmediums in der Phasengrenze ist prak-
tisch unbegrenzt (perfekte “Sink“-Bedingungen), d.h. C(x = 0) = 0. 
• Die Freisetzung wird von der Diffusion des gelösten Wirkstoffs durch den Polymerfilm 
und nicht von seiner Auflösung bestimmt (Diffusionskontrolle). 
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Abb. 3.4: Systematische Darstellung der Wirkstoffverteilung und Konzentrationsverlauf 
innerhalb einer rechteckigen Folienmatrix (Monolith) als Funktion von Ort und Zeit. CS: 
Sättigungskonzentration; C0: Gesamtkonzentration innerhalb der Matrix (lösliche und 
unlösliche Substanz). Die schwarzen Flächen stellen Barrieren dar, in welche die Substanz 
nicht eindringen kann. Das Diagramm basiert auf dem Higuchi-Model (Higuchi, 1961; 
Higuchi, 1963) (rekonstruiert aus (Langer, 1980)). 
 
Für die monolithischen Dispersionen ergibt sich bei Annahme eines stationären Zustands für 
die freigesetzte Menge (M) eines Wirkstoffs: 
t)CC2(CDAM S0S ⋅−⋅⋅⋅⋅=  Higuchi-Gesetz (Quadratwurzelgesetz) (18) 
 
mit M freigesetzte Wirkstoffmenge [g], 
 A Kontaktfläche der Folie [m2]. 
 
Aus den Randbedingungen und dem von Higuchi getroffenen Annahmen folgt, dass die 
Gleichung (18) nur im stationären Zustand bis ca. 60% der freigesetzten Menge an Wirkstoff 
angewandt werden kann. Für folienförmige Freisetzungssysteme mit geringem Anteil an sus-
pendiertem Wirkstoff beschreibt sie die auftretende Wurzel-t-Kinetik korrekt und kann bei 
Beachtung der Randbedingungen dazu genutzt werden, den Diffusionskoeffizienten des 
Wirkstoffes in der Polymermatrix des Freisetzungssystems zu berechnen (Langer, 1980). 
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3.3.3. Theorie des Freisetzungsmechanismus aus hydrophoben Polymermatrices 
Der Freisetzung von Wirkstoffen aus hydrophoben Matrices liegt der osmotische Druck zu-
grunde (Amsden, 2003; Amsden und Cheng, 1995). Man geht davon aus, dass Wasserdampf 
durch das Polymer diffundiert bis ein Wirkstoffpartikel erreicht ist (s. Abb. 3.5). An den 
Grenzflächen, wo das Polymer die Wirkstoffpartikel umschließt, kondensiert der Wasser-
dampf und löst einen Teil des Partikels auf. Aufgrund des osmotischen Effekts (Triebkraft) 
wird weiterer Wasserdampf zu dem Partikel befördert. Durch das zunehmende Volumen der 
Wirkstofflösung wird die umgebende Polymerhülle gedehnt. Wenn die Spannung zu groß 
wird, entstehen Mikrorisse, welche den Raum des Partikels mit einem Netzwerk von Poren 
verbinden und letztendlich an die Oberfläche führen (Riggs et al., 2001; Schirrer et al., 1992). 
Die folgende Grafik 3.5 illustriert einen Querschnitt durch eine Polymermatrix zum Zeitpunkt 
ti nach Beginn der Freisetzung. Die Wasserdampffront in der Polymermatrix ist von der 
Oberfläche der Matrix um die Strecke x hineindiffundiert. Die Stecke reicht von dem Bereich 
gelöster Substanz und dem Bereich vorwiegend dispergierter Substanz. 
 
Im Falle der in dieser Arbeit vorgestellten Siliconfolien wird die Glucose überwiegend an der 
Ober- und Unterseite freigesetzt. Dabei wird ein vergleichbarer Mechanismus der Freisetzung 
vermutet und durch Dittrich postuliert (Dittrich, 2006).  
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Abb. 3.5: Freisetzung eines Wirkstoffs aus einer hydrophoben Polymermatrix (rekonstruiert 
aus (Schirrer et al., 1992)).  
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3.3.4 Stofftransport im begasten Bioreaktor 
Zur Ermittlung der Atmungsaktivität von Mikroorganismen wird bei größeren Bioreaktoren 
(VL > 1 L) üblicherweise eine Abgasanalytik eingesetzt. Mit Hilfe der Abgasanalytik kann 
über die paramagnetische Eigenschaft des Sauerstoffs und Infrarotabsorption des Kohlendi-
oxids die Gaszusammensetzung des aus dem Bioreaktor austretenden Abgasvolumenstroms 
bestimmt werden (Storhas, 1994). Abbildung 3.6 zeigt einen Bioreaktor mit den zu- und 
abfließenden Stoffströmen. 
Zuluft
Abgas
inininin z,y,x,V&
outoutoutout z,y,x,V&
OTR
CTR
Gas-
blase
Fermentations-
medium (VL)
Fermenter
 
Abb. 3.6: Gasbilanz eines Bioreaktors (Fermenter). 
 
Eine Bilanzierung der Gasphase des Bioreaktors wird durch die folgenden Stofftransportglei-
chungen für die Gase Sauerstoff (19), Kohlendioxid (20) und Stickstoff (21) beschrieben: 
( )outoutinin
Lm
xVxV
VV
1OTR ⋅−⋅⋅⋅=
&&  (19) 
( )ininoutout
Lm
yVyV
VV
1CTR ⋅−⋅⋅⋅=
&&  (20) 
( ) 0zVzV
VV
1NTR outoutinin
Lm
=⋅−⋅⋅⋅=
&&  (21) 
mit OTR Sauerstofftransferrate [mol/L/h] 
CTR Kohlendioxidtrasferrate [mol/L/h] 
NTR Strickstofftransferrate [mol/L/h] 
Vm molares Gasvolumen: 22,414 [L/mol] 
VL Volumen der Fermentationsflüssigkeit [L] 
xin Molenbruch von O2 im einströmenden Gasvolumenstrom [-] 
yin Molenbruch von CO2 im einströmenden Gasvolumenstrom [-] 
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zin Molenbruch von N2 im einströmenden Gasvolumenstrom [-] 
xout Molenbruch von O2 im ausströmenden Gasvolumenstrom [-] 
yout Molenbruch von CO2 im ausströmenden Gasvolumenstrom [-] 
zout Molenbruch von N2 im ausströmenden Gasvolumenstrom [-] 
inV&  einströmender Gasvolumenstrom [L/h] 
outV&  ausströmender Gasvolumenstrom [L/h]. 
 
Der gasförmige Stickstoff wird von den Mikroorganismen weder verbraucht noch produziert 
und gilt als inert. Aus der Stickstoffbilanz und der folgenden Schließbedingung: 
1zyxzyx outoutoutininin =++=++  (22) 
 
lässt sich somit der Zusammenhang zwischen dem einströmenden und ausströmenden Volu-
menstrom gewinnen: 
outout
inin
inout yx1
yx1VV −−
−−⋅= &&    . (23) 
 
Durch Ersetzen des austretenden Volumenstroms in den Gleichungen (19) und (20) kann bei 
bekannter Zusammensetzung von xin, yin und der Menge des eintretenden Gasstroms, sowie 
den gemessenen Werten xout und yout die Sauerstofftransferrate (OTR), Kohlendioxidtrans-
ferrate (CTR) und den Respirationsquotienten (RQ) bestimmt werden: 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⋅−−
−−−⋅⋅= outoutout
inin
in
Lm
in x
yx1
yx1x
VV
VOTR
&
 (24) 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −⋅−−
−−⋅⋅= inoutoutout
inin
Lm
in yy
yx1
yx1
VV
VCTR
&
 (25) 
OTR
CTRRQ =  (26) 
mit RQ Respirationsquotient [-]. 
 
Weiterhin wird die spezifische Begasungsrate (q) als Quotient aus dem eintretenden Volu-
menstrom ( inV& ) und der Flüssigkeitsmenge (VL) definiert: 
L
in
V
Vq
&=  (27) 
q spezifische Begasungsrate [vvm]
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4. Material und Methoden 
Dieses Kapitel beschreibt die Art der verwendeten Mikroorganismen und Enzyme, Medien 
und Puffer als auch Methoden. Es wird ebenfalls detailliert der Messaufbau einer eigenen 
RAMOS- bzw. MikroRAMOS-Anlage geschildert, welches das Hauptmessgerät dieser Arbeit 
war. Alle zugehörigen technischen Zeichnungen sind im Anhang A.2 dargestellt. 
 
 
4.1. Verwendete Mikroorganismen und Stammhaltung 
Zur Langzeitstammhaltung wurden Hansenula polymorpha Wildtyp (DSM 70277) sowie die 
RB11-Derivate pC10-FMD (PFMD-GFP) und pC10-MOX (PMOX-GFP) in YNB-Medium 
gelagert (s. Kap. 4.2.1). Bei Ansätzen von H. polymorpha RB11 ohne pC10-Vektorkonstrukt 
musste aufgrund der Uracilauxotrophie als Selektionsmarker 40 mg/L Uracil zugegeben 
werden. Escherichia coli K12 TG1 (DSM 6056) sowie Gluconobacter oxydans (DSM 2003) 
wurden in LB-Medium gehalten (s. Kap. 4.2.5). E. coli BL 21 pLys pRset eYFP-IL-6 wurde 
in LB-Medium mit Ampicillin (100 µg/mL) gelagert. Alle Stammsuspensionen enthielten 
200 g/L Glycerin. Die verwendeten Mikroorganismen (s. Tab. 4.1) wurden bei -80°C in dem 
genannten spezifischen Medium aufbewahrt. Um jederzeit auf vitale Kulturen zugreifen zu 
können, wurden von den Glycerinkulturen Quadrantenausstriche auf Agarplatten mit 14-
tägigen Zyklen zur Kurzzeitstammhaltung erzeugt. Für H. polymorpha wurde YNB-Medium 
verwendet, für E. coli wurde LB-Medium und für G. oxydans wurde Silberbach-Medium 
verwendet. Die Medien enthielten 10 g/L BactoAgar (Becton Dickinson GmbH, Heidelberg). 
 
Tab. 4.1: Übersicht und Herkunft der verwendeten Mikroorganismen 
Stamm Herkunft/ Referenz 
Hansenula polymorpha DSM 70277 
Hansenula polymorpha RB11 (Amuel et al., 2000; Gellissen, 2002)
Hansenula polymorpha RB11 pC10-FMD (Amuel et al., 2000; Gellissen, 2002)
Hansenula polymorpha RB11 pC10-MOX (Amuel et al., 2000; Gellissen, 2002)
Escherichia coli K12 TG1  DSM 6056 
Escherichia coli BL21 pLys pRset eYFP-IL-6 (Samorski et al., 2005) 
Gluconobacter oxydans DSM 2003 
 
H. polymorpha RB11 und RB11-Derivate pC10-FMD (PFMD-GFP) bzw. pC10-MOX (PMOX-
GFP) wurden freundlicherweise von Dr. C. Amuel zur Verfügung gestellt (Heinrich-Heine 
Universität, Institut für Mikrobiologie, Düsseldorf). E. coli BL 21 pLys pRset eYFP-IL-6 
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wurde freundlicherweise von Dr. G. Müller-Newen zur Verfügung gestellt (RWTH Aachen, 
Institut für Biochemie, Aachen). 
 
 
4.2. Verwendete Medien und Puffer 
Im Folgenden werden alle Medien- und Pufferrezepte dargelegt. In Batch-Kulturen wurde 
Glucose zugegeben wie es in den Abbildungslegenden der Experimente spezifiziert ist. Für 
das Fed-batch-Verfahren mittels Slow-release-Technik wurden die Medien ohne Glucosege-
halt hergestellt. Alle Chemikalien waren von analytischer Reinheit und wurden, wenn nicht 
anders angegeben, von der Carl Roth GmbH & Co. (Karlsruhe) bezogen. 
 
 
4.2.1. Yeast Nitrogen Base-(YNB)-Medium (Mineralmedium) 
YNB-Mineralmedium bestand aus 13,3 g/L (NH4)H2PO4 (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt) 
und 1,4 g/L Yeast Nitrogen Base ohne Ammoniumsulfat und ohne Aminosäuren (Becton 
Dickinson GmbH, Heidelberg). Der pH-Wert des Mediums stellte sich automatisch auf pH = 
4,3 ein (Stöckmann et al., 2003a).  
 
 
4.2.2. Syn6-MES-Medium (Mineralmedium) 
Die Basislösung des Syn6-MES-Mineralmediums bestand aus 1,0 g/L KH2PO4; 7,66 g/L 
(NH4)2SO4; 3,3 g/L KCl; 3,0 g/L MgSO4•7H2O; 0,3 g/L NaCl (Typ: >99%; Fa. Merck, Darm-
stadt) und 27,3 g/L 2-Morpholinoethansulfonsäure (MES). Die Basislösung wurde auf pH = 
6,4 eingestellt. Zu 1 L der Basislösung wurden zugegeben: 6,67 mL Calciumchlorid-Lösung 
[150 g/L CaCl2•2H2O], 6,67 mL Mikroelementlösung [10,0 g/L (NH4)2Fe(SO4)2•6H2O (Typ: 
>99%; Fa. Merck, Darmstadt); 0,8 g/L CuSO4•5H2O (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt); 
3,0 g/L ZnSO4•7H2O; 4,0 g/L MnSO4•H2O; 10,0 g/L EDTA (Titriplex III) (Typ: >99%; Fa. 
Merck, Darmstadt)], 6,67 mL Vitaminlösung [0,06 g/L D-Biotin, 20,0 g/L Thiaminhydro-
chlorid (Typ: >99%; Fa. Fluka Chemie AG, Buchs, Schweiz)], 3,33 mL Spurenelementlösung 
[0,2 g/L NiSO4•6 H2O (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt); 0,2 g/L CoCl2•6H2O; 0,2 g/L 
Borsäure; 0,2 g/L KI und 0,2 g/L Na2MoO4•2H2O]. Das Medium hatte ein finales Volumen 
von 1023,33 mL. Es war keine abschließende pH-Einstellung mehr notwendig (Gellissen, 
2004).  
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4.2.3. Yeast Peptone-(YP)-Medium (Komplexmedium) 
YP-Komplexmedium bestand aus 20 g/L Gelaton (Becton Dickinson GmbH, Heidelberg) und 
10 g/L Hefeextrakt (Typ: BactoYeastextract; Becton Dickinson GmbH, Heidelberg). Das Me-
dium wurde auf pH = 6,5 mit 1 M H2SO4 eingestellt (Gellissen, 2004; Stöckmann et al., 
2003a). 
 
 
4.2.4. Modifiziertes Wilms-Phosphat- und Wilms-MOPS-Medium (Mineral-
medium) 
Das modifizierte Wilms-Phospat-Medium bestand aus 5,0 g/L (NH4)2SO4; 0,5 g/L NH4Cl; 
29,26 g/L K2HPO4; 2 g/L Na2SO4; 4,42 g/L NaH2PO4•H2O; 0,5 g/L MgSO4•7H2O; 0,1 g/L 
Ampicillin (nur bei E. coli BL21 pLys pRset eYFP-IL-6); 0,01 g/L Thiaminhydrochlorid 
(Typ: >99%; Fa. Fluka Chemie AG, Buchs, Schweiz); 3 mL/L Spurenelementlösung 
[0,18 g/L ZnSO4•7H2O; 0,16 g/L CuSO4•5H2O (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt); 0,1 g/L 
MnSO4•H2O; 0,18 g/L CoCl2•6H2O; 13,92 g/L FeCl3•6H2O (Typ: >99%; Fa. Fluka Chemie 
AG, Buchs, Schweiz); 0,66 g/L CaCl2•2H2O; 11,13 g/L EDTA (Titriplex III) (Typ: >99%; 
Fa. Merck, Darmstadt)]. Das finale Medienvolumen war 1 L und der pH-Wert wurde mit 1 M 
NaOH auf pH = 7,5 eingestellt. 
 
Bei der Herstellung des Wilms-MOPS-Mediums wurde kein NaH2PO4•H2O verwendet und 
41,3 g/L 4-Morpholinpropansulfonsäure (MOPS) eingesetzt. K2HPO4 wurde als Phosphat-
quelle auf 3 g/L reduziert. Ansonsten waren alle Komponenten identisch mit dem modifizier-
ten Wilms-Phosphat-Medium. 
 
 
4.2.5. LB-Medium nach Miller (Komplexmedium) 
Luria-Medium nach Miller bestand aus 10 g/L Trypton (Typ: BactoTrypton; Becton Dickin-
son GmbH, Heidelberg), 5 g/L Hefeextrakt (Typ: BactoYeastextract; Becton Dickinson 
GmbH, Heidelberg), 10 g/L NaCl (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt). Der pH-Wert wurde 
vor dem Auffüllen auf 1 L mit 1 M Natronlauge auf 7,0 eingestellt (Luria et al., 1960). 
 
 
Kapitel 4: Material und Methoden   43 
4.2.6. Silberbach-Medium und modifiziertes Silberbach-Medium (Komplex-
medium) 
Silberbach-Komplexmedium bestand aus 5 g/L Glycerin (Typ: >99%; Fa. Merck, Darmstadt), 
10 g/L Hefeextrakt (Typ: BactoYeastextract; Becton Dickinson GmbH, Heidelberg) und 
10 g/L CaCO3. Das Medium wurde auf pH = 6,5 eingestellt. Bei dem modifizierten 
Silberbach-Komplexmedium wurde kein Glycerin verwendet. Modifiziertes Silberbach-MES-
Komplexmedium bestand aus 10 g/L Hefeextrakt, 27,3 g/L 2-Morpholinoethansulfonsäure 
(MES), 4 g/L KH2PO4 und 1 g/L MgSO4. Das Medium wurde auf pH = 6,5 eingestellt. 
 
 
4.2.7. Tris-Maleat-Puffer und NAD+/ATP-Lösung 
Der Tris-Maleat-Puffer und die NAD+/ATP-Lösung wurde zur enzymatischen Glucoseana-
lyse benötigt. Deren Einsatz wird unter Kapitel 4.9 beschrieben. Der 0,1 M Tris-Maleat-
Puffer bestand aus 23,7 g/L Tris-Maleat (Typ: >99%; Carl Roth GmbH & Co., Karlsruhe). 
Der pH-Wert wurde auf 6,8 eingestellt. Die NAD+/ATP-Lösung bestand aus 795 mg/L NAD+ 
(Typ: >95%; Fa. Fluka Chemie AG, Buchs, Schweiz), 73,5 mg/L ATP (Typ: >98%; Fa. 
Roche Diagnostics, Mannheim) und 847,5 mg/L MgCl2•6H2O. Die Lösung wurde in dem 
0,1 M Tris-Maleat-Puffer mit pH = 6,8 angesetzt.  
 
 
4.2.8. Natriumphosphatpuffer 
In der folgenden Tabelle sind die Zusammensetzungen der verschiedenen Natriumphosphat-
puffer, welche für die Freisetzungsexperimente genutzt wurden, zur Vergleichbarkeit der 
Ionenstärken angegeben.  
 
Tab. 4.2: Zusammensetzung verschiedener Natriumphosphatpuffer und deren Ionenstärke 
cPuffer 
[mol/L] 
NaH2PO4 
[mol/L] 
Na2HPO4
[mol/L] 
pH 
[-] 
Ionenstärke
[mol/L] 
NaCl 
[g/L] 
0,05 0,0196 0,0304 7,0 0,110 - 
0,1 0,0877 0,0123 6,0 0,290 9,672 
0,1 0,0336 0,0664 7,0 0,290 3,348 
0,1 0,0348 0,0652 7,0 0,230 - 
0,1 0,0049 0,0951 8,0 0,290 3,348 
0,2 0,0637 0,1363 7,0 0,472 - 
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4.3. Kultivierung der Mikroorganismen, Biotrockenmassebestimmung und 
Messung der optischen Dichte 
250-mL-Erlenmeyer-Schüttelkolben und modifizierte 250-mL-Erlenmeyer-Schüttelkolben 
der RAMOS-Anlage wurden mit einem Standardfüllvolumen von 10-12,5 mL eingesetzt 
(Anderlei und Büchs, 2001; Anderlei et al., 2004). Die Kultivierungen wurden bei 30°C oder 
37°C, 350-475 rpm und einem Schütteldurchmesser von 50 mm auf einem Laborschüttler 
(Typ: LS-W; Fa. Kühner, Basel, Schweiz) durchgeführt. Eine genaue Angabe ist in der 
Legende des jeweiligen Experiments aufgeführt. Biotrockenmassen (BTM) wurden durch 
Gravimetrie bestimmt. Die optische Dichte wurde bei λ = 600 nm (OD600) mit einem Spektro-
photometer (Uvikon 922, Fa. BioTek Instruments GmbH, Bad Friedrichshall) gemessen. Im 
Falle von H. polymorpha entsprach 1,0 g Biotrockenmasse pro Liter Medium einer OD600 von 
4,4, bei E. coli einer OD600 von 3,5 und bei G. oxydans einer OD600 von 3,9. Diese Proben 
wurden mit frischem Medium auf 0,1-0,6 OD600 verdünnt. In einer Küvette, mit Schichtdicke 
von 1 cm, wurden die Proben bei 25°C gegen frisches Medium gemessen. Die optische 
Dichte wurde bei Inokulation stets auf 0,5 eingestellt. 
 
 
4.4. Passagierung, Stabilisierung und Selektion von neutransformierten H. 
polymorpha RB11-Derivaten 
Kolonien eines frischen Transformationsansatzes von instabilen H. polymorpha RB11-Deri-
vaten mit pC10-FMD (PFMD-GFP) oder pC10-MOX (PMOX-GFP) Vektor wurden in zufälliger 
Wahl von YPD-Mediumagarplatten mit sterilen Zahnstochern gepickt. Jede Kavität einer 96-
fach Deep-Well-Platte mit 2,2-mL-Quadratkavitäten (Typ: AB-0661; Fa. ABgene, Hamburg) 
wurde mit 200 µL sterilen Syn6-MES-Mineralmediums mit 20 g/L Glucose befüllt. Je eine 
Kavität wurde mit einem solchen Klon inokuliert. Als Negativkontrolle für die Produktbil-
dung wurden der H. polymorpa Wildtyp (DSM 70277) und H. polymorpha RB11 ohne pC10-
Vektor mitgeführt. Als Sterilitätskontrolle wurden zwei Leerkavitäten beibehalten. Eine 
Plattenbelegung ist in folgender Tabelle 4.3 dargelegt. 
Eine solche Platte wurde mit einer semipermeablen Membran (Typ: AB-0718; Fa. ABgene, 
Hamburg) verschlossen und bei 37°C unter befeuchteter Luft mit 400 rpm bei einem Schüttel-
durchmesser von 50 mm für 48 h kultiviert (s. Abb. 4.1). Die Platte wurde nach 48 h auf eine 
frische Platte überimpft, wobei 10 µL auf 190 µL frisches Syn6-MES-Medium pipettiert 
wurden (Animpfverhältnis 1:20). Der Vorgang des Überimpfens wurde noch sechsmal 
wiederholt bis insgesamt acht Passagierungsschritte durchgeführt waren. Darauf folgend 
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wurden zwei Durchgänge in YPD-Komplexmedium für je 24 h unter sonst gleichen Be-
dingungen kultiviert, um episomale Vektoren, die nicht ins Genom integriert wurden, aus den 
Zellen abzutrennen. 
 
Tab. 4.3: Plattenbelegung bei der Passagierung, Stabilisierung, Selektion und Screening 
 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 
A Medium MOX MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD
B Medium MOX MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD
C Wt MOX MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD
D Wt MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD FMD
E RB11 MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD FMD
F RB11 MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD FMD
G MOX MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD FMD
H MOX MOX MOX MOX MOX MOX FMD FMD FMD FMD FMD FMD
 
Nach den beiden Stabilisierungsschritten wurde noch einmal in Syn6-MES-Medium kulti-
viert, um die stabilen Stämme zu selektieren. Die stabilen Stämme wurden in Syn6-MES-
Medium mit 200 g/L Glycerin als Kryokulturen bei -80°C aufbewahrt. 
 
Passagierung:
Stabilisierung:
Selektion:
8 Schritte in Syn6-MES-Mineralmedium mit 20 g/L Glucose
Integration des Plasmids in das Wirtgenom
Erhalt stabiler Stämme
Entfernung episomaler Plasmide
48 h 48 h 48 h 48 h 48 h 48 h 48 h
24 h
24 h
24 h
2 Schritte in YPD-Komplexmedium mit 20 g/L Glucose
1 Schritt in Syn6-MES-Mineralmedium mit 20 g/L Glucose
 
Abb. 4.1: Kultivierungsschritte bei der Passagierung, Stabilisierung und Selektion von H. 
polymorpha-Stämmen in 96-fach 2,2-mL-Deep-Well-Platten mit Quadratkavitäten (Fa. 
ABgene, Hamburg). Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 400 rpm; VL = 
200 µL; befeuchtete Luft. 
 
 
 
46 Kapitel 4: Material und Methoden 
4.5. Konstruktion einer RAMOS-Anlage mit LabView-Ansteuerung 
Das Respiration Activity Monitoring Systems (RAMOS) zur Online-Messung von OTR und 
RQ in Schüttelkolben wurde von Anderlei et. al. eingeführt (Anderlei und Büchs, 2001; 
Anderlei et al., 2004). Dieses Gerät mit LabVision-Ansteuerung und Elektrotechnik der Fa. 
HiTec-Zang (Herzogenrath) wurde schon für einige Projekte herangezogen (Danielson et al., 
2004; Hermann et al., 2001; Losen et al., 2004; Lotter und Büchs, 2004; Maier et al., 2004; 
Peter et al., 2004; Raval et al., 2003; Seletzky et al., 2006a; Seletzky et al., 2006b; Silberbach 
et al., 2003; Stöckmann et al., 2003a; Stöckmann et al., 2003b).  
 
Ausgehend von einer alternativen Bauweise einer OTR-Anlage mit programmierter An-
steuerung durch LabView-Software und Elektrotechnik aus eigenem Hause, wie sie in der 
Dissertation von Dr.-Ing. Ulrike Maier als auch in Veröffentlichungen von Maier et al. ver-
wendet wurde (Maier, 2002; Maier und Büchs, 2001; Maier et al., 2004), war eine eigene 
RAMOS-Anlage zu entwickeln. Diese Anlage sollte für Extrembelastungen, wie sehr hohe 
Schüttelfrequenzen von mehr als 450 rpm bei einem Standardschütteldurchmesser von 50 mm 
ausgelegt werden, um den Anforderungen bezüglich des Sauerstoffeintrags der geplanten 
Kultivierungen in dieser Dissertation nachzukommen. Die Vorgehensweise erfolgte in Anleh-
nung an die RAMOS-Entwicklung von Anderlei et al. (Anderlei und Büchs, 2001; Anderlei et 
al., 2004), weicht jedoch in Konstruktion und elektrotechnischer Bauweise erheblich von der 
kommerziellen Version der Fa. HiTec-Zang ab. Der Ausgangspunkt und die innerhalb dieser 
Arbeit durchgeführten Entwicklungsschritte sind in folgender Tabelle aufgeführt. 
 
Tab. 4.4: Auflistung der übernommenen und entwickelten Bauteile der eigenen RAMOS-
Anlage im Vergleich zur kommerziellen RAMOS-Anlage. 
Komponenten übernommen von RAMOS 
(HiTec-Zang) 
Eigenkonstruktion 
(BioVT) 
Belüftungseinheit - entwickelt 
Ventile Stand 2006 - 
Ventilschaltung - entwickelt 
250-mL-Messkolben - entwickelt 
Kolbenhalterungen - entwickelt 
Multi-Well-Plattendeckel - entwickelt 
Sauerstoffsensoren Stand 1999 - 
Berechnungsgleichungen Stand 2002 - 
Differenzdrucksensoren - entwickelt 
Konstantspannungsquelle - entwickelt 
Datenerfassungs- und 
Steuerungshardware 
- ADAM-Module 
Datenerfassungs- und 
Steuerungssoftware 
- entwickelt mittels 
LabView 
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Die OTR-Anlagen des Lehrstuhls für Bioverfahrenstechnik der RWTH Aachen sollten in 
einer Neukonstruktion acht Kolben besitzen, statt der vorhandenen vier bzw. sechs OTR-
Kolben. Neben der OTR-Messung sollte ebenfalls eine RQ-Messung ermöglicht werden. Dies 
ist bei der kommerziellen Anlage von HiTec-Zang bereits serienmäßig. Ein Vorteil einer 
eigenen RAMOS-Technologie ist, dass auf preiswerte Art und Weise zielgerichtet auf die 
spezifischen Bedürfnisse eigener Kultivierungen eingegangen werden kann. Weiterhin 
können eigene Begasungsmodelle und ein Umbau zu einer MikroRAMOS-Anlage ermöglicht 
werden. Mit einer MikroRAMOS-Anlage können integrale Messungen über eine ganze 
Mikrotiterplatte oder Deep-Well-Platte durchgeführt werden. Als kommerzielle Anlage für 
Multiwellplatten gibt es eine MikrOTR-Anlage, die mit luftdichter Abdeckhaube zu allen 
gängigen Multi-Well-Platten kompatibel ist. Die MikrOTR-Anlage ist bis heute nur im 
Rahmen einer Dienstleistung von der AC Biotec GmbH (Jülich) als Vierfachsystem 
erhältlich. Im Folgenden werden die neuen Aufbauten in der Elektrotechnik, mechanischen 
Konstruktion und der Begasung als auch der Ansteuerung mittels LabView-Software 
geschildert.  
 
 
4.5.1. Aufbau und Messprinzip einer OTR-Anlage 
Die folgende Abbildung 4.2 zeigt eine Gesamtdarstellung des Messstands einer OTR-Anlage 
mit bereits modifizierter Begasungseinheit abweichend zu Maier 2002 (Maier, 2002). Druck-
luft wurde auf einen Druckminderer geleitet, entsprechend reduziert, durch einen Sterilfilter 
gepresst und zu einem thermischen Massendurchflussregler geführt. Dort wurden spezifische 
Massenströme je nach Programmierung eingestellt. Die Luft wurde danach auf eine Tablar-
einheit geführt und über einen Kapillarverteiler gleichmäßig zu allen Einlassventilen geleitet, 
um die Schüttelkolben mit Luft zu versorgen. 
Ein- und Auslassventile der Schüttelkolben wurden über eine Ventilsteuerung durch ein Lab-
View-Programm kontrolliert geschaltet. Die Daten der Sauerstoffsensoren wurden fortwäh-
rend ausgelesen und der Sauerstofftransfer berechnet. Eine detaillierte Beschreibung der ein-
zelnen Bauteile und Verfahren folgt in den nächsten Unterkapiteln. 
Zur Online-Messung der Sauerstofftransferrate (OTR) und des Respirationsquotienten (RQ) 
wird ein kontinuierlich wiederholter Überwachungszyklus durchlaufen, der in eine Spül- und 
eine Messphase unterteilt ist. Der alternierende Wechsel von Spül- und Messphase mit einem 
beispielhaften Verlauf des Sauerstoffpartialdrucks ist zur Veranschaulichung in Abbildung 
4.3 dargestellt. 
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Abb. 4.2: Gesamtdarstellung des Messstands einer OTR-Anlage. Einlassventil (VE); Auslass-
ventil (VA); Sauerstoffsensor (S); Schüttelkolben (SK). 
 
Spülphase: Die Messkolben der Anlage wurden mit Luft durchströmt. Die Standardein-
stellung für die Dauer der Spülphase war 20 min. Dabei wurde zunächst mit 60 mL/min für 
1 min und 19 s und danach 18 min und 41 s mit 10 mL/min begast. Nach Erreichen des Fließ-
gleichgewichts von Sauerstoff am Ende einer Spülphase erfolgte eine Einpunktkalibrierung 
der Sauerstoffsensoren, die eine mögliche Drift der Sensoren kompensierte. Danach wurden 
die Ventile geschlossen, so dass der Kolben gasdicht von der Atmosphäre abgeschlossen war. 
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Abb. 4.3: Verlauf des Sauerstoffpartialdrucks in Messkolben während der Spül- und Mess-
phasen (hier Standardeinstellung: 20 min Spülphase und 10 min Messphase). 
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Messphase: Bei geschlossenen Ventilen führte der anhaltende Sauerstoffverbrauch des im 
Kolben befindlichen Reaktanden im Flüssigmedium zur Abnahme des Sauerstoffpartial-
drucks im Gasraum des Messkolbens. Daraus resultierte ein Spannungsabfall des Sauerstoff-
sensors, der unter unlimitierten Bedingungen einen linearen Verlauf nahm. Die OTR wurde 
mittels einer linearen Kurvenanpassung berechnet, welche an den Spannungsabfall durch das 
Datenerfassungsprogramm linear angepasst wurde. Die Standardeinstellung für die Dauer der 
Messzeit waren 10 min. Nach der Messzeit wurden die Ventile wieder geöffnet und eine 
weitere Spülphase folgte.  
 
 
4.5.2. Mechanische Änderungen zur Weiterentwicklung der OTR- zur RAMOS-
Anlage 
Messkolben: Bei den eingesetzten Messkolben handelte es sich um Enghalserlenmeyer-
kolben nach DIN 12380 mit dem Nennvolumen 250 mL (Typ: Duran; Fa. Schott AG, Mainz). 
Die Kolben wurden durch einen Glasbläser modifiziert, um vier Glasgewindeanschlüsse (GL) 
an der Oberseite anzubringen (s. Anhang 2.19). Daher musste der Kolben verkürzt werden. 
Als Abknickhöhe (Hab) wurden 72 mm vom Kolbenboden gewählt, so dass bodenseitig die 
gleiche Hydrodynamik wie im regulären Erlenmeyerkolben mit Wattestopfen sichergestellt 
wurden (Anderlei et al., 2004; Maier, 2002). 
Die Anschlussstutzen für Zu- und Abluft sind mit GL18-Gewinde versehen. Dadurch konnten 
sie mit GL18-Schraubverbindungskappen aus Kunststoff mit Durchstecköffnung (Typ: 
2922706; Fa. Schott AG, Mainz) und Flachdichtung (Typ: 2923506; Fa. Schott AG, Mainz) 
sowie den entsprechenden Schlaucholiven (s. Anhang A.2.12) verschlossen werden. Das An-
schlussstück für die Zuluft am Kolben war mit einem geraden Innenröhrchen aus Glas ausge-
stattet, welches die Luft genau ins Zentrum des Kolbens führte. Das Anschlussstück für die 
Abluft am Kolben war mit einem gekrümmten Innenröhrchen aus Glas versehen, das in den 
oberen Gasraum des Kolbens hineinreichte. Es war mit der Öffnung im Kolbeninneren nach 
oben zum Sauerstoffsensor gebogen. Damit wurde eine mögliche Kurzschlussströmung 
zwischen Gaseintritt und Gasauslass verhindert. Ein weiterer GL18-Stutzen wurde ohne 
Innenrohr angebracht und diente als Inokulationsstutzen für biologische Experimente, der mit 
einer GL18-Verschlusskappe aus Kunststoff (Typ: 2924011; Fa. Schott AG, Mainz) ver-
schlossen werden konnte. Ein GL32-Stutzen diente als Öffnung für einen Sauerstoffsensor. 
Mittles autoklavierbarem Polyetheretherketon-(PEEK)-Deckel (s. Anhang A.2.10) kombiniert 
mit einer Sterilmembranflachdichtung und Thermohülle des Sauerstoffsensors aus Polyoxy-
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methylen (POM) (s. Anhang A.2.8 & A.2.9) konnte der RAMOS-Kolben luftdicht gegenüber 
der Umgebung abgeschlossen werden. Das Gasvolumen der Kolben wurde durch Auslitern 
mit destilliertem Wasser bei 20°C bestimmt. 
Die Sterilmembran-Flachdichtung wurde selbst angefertigt aus zwei Gummischeiben und 
einem Sterilfilter (Typ: Porengröße: 0,2 µm, D = 25 mm, Schleicher & Schuell TE35, Fa. 
Whatman GmbH, Dassel). Die Gummischeiben hatten einen Außendurchmesser von 32 mm 
und einer Durchstecköffnung mit einem Durchmesser von 16 mm. Die Sterilmembran wurde 
mittig über die Durchstecköffnung zwischen die beiden Gummischeiben mit Zweikomponen-
tenkleber (Typ: UHU plus endfest 300; Fa. Uhu, Bühl) geklebt und ausgehärtet.  
 
Tablar: Ein neues Aluminiumtablar wurde mit den Maßen 420 x 420 mm und einer Höhe 
von 4 mm gefertigt (s. Abb. 4.4). Darauf wurden Gewindebohrungen für vier Messkolben-
doppelhalterungen, vier Probenkolbenhalterungen (Typ: ATK 250; Fa. Infors GmbH, Eins-
bach) und eine Mittelkonsolenhalterung als auch einen Gasanschluss eingebracht (s. Anhang 
A.2.1). 
 
Kolbenhalterung: Eine Doppelkolbenhalterung wurde derart konstruiert, dass nach Zu-
sammenfügen mit drei weiteren Halterungen eine oktogonale Form entstand, bei der an jeder 
Ecke ein Kolben eingeschoben werden konnte (s. Abb. 4.4 und Anhang A.2.2). Damit wurde 
eine gute Zugänglichkeit zu den Messkolben erreicht. 
 
Im Vergleich zur OTR-Anlage von Maier (Maier, 2002) wurde statt variabler Höhen-
einstellung für verschiedene Kolben eine Höhe für 250-mL-Schüttelkolben fest eingestellt. 
Die Einstellung wurde mit Gewindehülsen von 57 mm Länge und Sechskantschrauben (M6-
Gewinde; L = 30 mm) von oben und unten vorgenommen. Vier Doppelkolbenhalterungen 
konnten untereinander mit einem U-Verbindungsstück (s. Abb. 4.4 und Anhang A.2.4) aus 
Aluminium verschraubt werden. Durch einen Schieber aus Aluminium war das problemlose 
Ein- und Ausspannen der 250-mL-Schüttelkolben möglich (s. Abb. 4.4 und Anhang A.2.3). 
 
Halterung und Riegel waren zur Fixierung mit je mit zwei bichromatisierten Spannver-
schlüssen mit Zugfedern (Typ: 1036.08/6; Fa. Hokon, Dortmund) ausgestattet. Je höher der 
Messkolben festgehalten wird, desto höhere Schüttelfrequenzen können realisiert werden. 
Aufgrund des Konus eines 250-mL-Schüttelkolbens musste daher der Innendurchmesser der 
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Halterung von 75 mm auf 65 mm im Vergleich zur Konstruktion von Maier reduziert werden 
(Maier, 2002). 
 
Abb. 4.4: RAMOS-Tablar überzogen mit einer schwarzen Gummimatte (h), vier aufge-
schraubten Doppelkolbenhalterungen (a) (oktogonaler Aufbau für acht Messkolben) mit je 
zwei Schiebern (b) und vier Spannverschlüssen (c). Die Doppelkolbenhalterungen sind unter-
einander mit U-Verbindungsstücken (g) verschraubt. Im Zentrum befindet sich die Mittelkon-
solenhalterung (d) mit 8-fach Zuluftverteiler (e) über zwei ADAM-4018-Modulen (f). 
 
Mittelkonsolenhalterung: Die Mittelkonsolenhalterung war an der Anlage von Maier 2002 
nicht vorhanden. Diese Konsolenhalterung aus Aluminium konnte im Zentrum des Tablars 
über zwei analoge Dateninputmodulen (Typ: ADAM 4018, Fa. Advantech, Düsseldorf) ange-
bracht werden. Eine technische Zeichnung befindet sich im Anhang A.2.5. Die Höhe der 
Mittelkonsolenhalterung wurde mit Gewindehülsen (s. Anhang A.2.7) auf 67 mm gesetzt. Die 
Halterung wurde ebenfalls mit Sechskantschrauben (M6-Gewinde; L = 30 mm) von oben an 
den vier eckseitigen Lochbohrungen und von unten am Tablar befestigt. Die 16-zähnige 
Mittelkonsolenhalterung trug 3/2-Wege-Magnetflipperventile in den 16, rechteckigen Hohl-
räumen und Differenzdrucksensoren in acht weiteren Lochbohrungen. Die Differenzdruck-
sensoren wurden in die Lochbohrungen eingelegt und von oben mit einem omegaförmigen 
Lochbügel (s. Abb. 4.5 und Anhang A.2.6) gehalten, der mit zwei Sechskantschrauben (M3-
Gewinde; L = 12 mm) an der Mittelkonsolenhalterung befestigt werden konnte. Da der 
Differenzdrucksensor zwei Gasanschlüsse besaß, musste der Bügel ebenfalls eine Bohrung 
beinhalten, um den Sensor direkt am Körper festhalten zu können (s. Abb. 4.5). 
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An einer Seite des Tablars wurde der Gasanschluss aus POM mit zwei Sechskantschrauben 
(M3-Gewinde; L = 12 mm) befestigt. Dieser reduziert den Innendurchmesser mit schraub-
baren Schlaucholiven von 14 mm auf 3,2 mm. 
 
Abb. 4.5: Mittelkonsolenhalterung (a) mit 16 3/2-Wege-Magnetflipperventilen (Typ: 6124; 
Fa. Bürkert, Ingelfingen) (b) und acht Differenzdrucksensoren (Typ: 26PCAFA6D; Fa. 
Honeywell, Offenbach) (c) unter omegaförmigen Lochbügelhalterungen (d). 
 
 
4.5.3. Elektrotechnischer Aufbau zur Weiterentwicklung der RAMOS-Anlage 
Sauerstoffsensor: Zur Erfassung der Sauerstoffpartialdruckänderung wurde der bereits vor-
handene Sauerstoffsensor der Anlage von Maier verwendet (Maier, 2002). Dessen Spezifika-
tion hatte sich jedoch seit 2002 geändert zu Max 250 B Industrial mit einem Messbereich von 
0-0,21 bar Sauerstoffpartialdruck bei 13 mV +/- 3 mV Vollausschlag (Fa. Maxtec, Salt Lake 
City, Utah 84107, USA) (s. Abb. 4.6). Der Sensor besaß eine eigene interne Temperaturkom-
pensation. Der Sensortyp hatte sich gegenüber dem Magnetfeld der Schüttelmaschine und der 
Schüttelbewegung als unempfindlich erwiesen (Anderlei, 2002). Zur Wärmeisolierung wurde 
eine Sensorkappe aus POM eingesetzt (s. Anhang A.2.8 & A.2.9), und die Anlage wurde in 
einem Thermokonstantraum betrieben (Maier, 2002). 
 
Differenzdrucksensor: Zur Messung der Gesamtdruckänderung im Reaktor wurde ein 
Differenzdrucksensor eingesetzt mit der Bezeichnung 26PCAFA6D und einem Messbereich 
von +/- 69,7 mbar bei +/- 16,7 mV Vollausschlag (Fa. Honeywell, Offenbach) (s. Abb. 4.6). 
Durch Einbeziehen des ermittelten Spannungsabfalls am Sauerstoffsensor bei Erniedrigung 
des Sauerstoffpartialdrucks, konnte eine Messung des Respirationsquotienten realisiert wer-
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den. Aufgrund einer festen Kennlinie des Differenzdrucksensors musste keine Neukali-
brierung wie bei dem Sauerstoffsensor erfolgen (s. Abb. 4.3). 
a b
 
Abb. 4.6: a: Sauerstoffsensor (Typ: Max 250-B, Fa. Maxtec, Salt Lake City, Utah 84107, 
USA); b: Differenzdrucksensor (Typ: 26PCAFA6D, Fa. Honeywell, Offenbach). 
 
Wenn der Abfall des Sauerstoffpartialdrucks nicht durch den Kohlendioxidpartialdruck 
kompensiert wurde, kam es zu einer Änderung des Gesamtdrucks im Kolben. Dies wurde 
über einen Abfall oder Anstieg der Differenzspannung im Differenzdrucksensor erfasst und 
über eine lineare Kennlinie in einen korrespondierenden Druck mit Hilfe des Daten-
erfassungsprogramms LabView (Typ: Version 6.0; Fa. National Instruments Germany 
GmbH, München) umgerechnet. Mit Hilfe der OTR konnte ein Respirationsquotient (RQ) 
zugeordnet werden. Damit konnte ebenfalls eine Kohlendioxidtransferrate (CTR) errechnet 
werden. Pro Messzyklus wurde ein diskreter OTR- und RQ-Wert erhalten. 
 
Präzisionskonstantspannungsquelle: Um Antwortsignale in Form einer Spannung der rich-
tigen Größenordnung von den Differenzdrucksensoren zu erhalten, mussten die Sensoren mit 
einer Präzisionskonstantspannungsquelle von 10 V ausgestattet und versorgt werden (Elektro-
niklabor, Sammelbau Biologie, RWTH Aachen). 
 
Ventile: Es wurden statt korrodierbaren bistabilen 3/2-Wege-Miniaturimpulsventile (Typ: 
407; Asco GmbH, Ratingen) nichtkorrodierbare 3/2-Wege-Flippermagnetventile (Typ: 6124; 
Bürkert, Ingelfingen) in ebenfalls bistabiler Bauart eingesetzt (s. Abb. 4.7).  
a b
 
Abb. 4.7: links: bistabiles 3/2-Wegeflipper-Magnetventil (Typ: 6124; Fa. Bürkert); rechts: 
bistabiles 3/2-Wege-Miniaturimpulsventil (Typ: 407; Fa. Asco). 
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Die Ventile der Fa. Bürkert könnten auch für Flüssigsysteme eingesetzt werden. Bistabile 
Ventile beizubehalten hatte den Vorteil, dass das Erhitzen des Gasstroms durch die 
Eigenwärme von beispielsweise monostabilen Relais vermieden wurde.  
 
Ventilschaltung: Da es sich bei den Impulsventilen der Fa. Bürkert um bistabile Relais han-
delte, hielten sie ihren Zustand auch bei spannungsfreien Phasen. Das Ventil wurde durch 
Umpolen des Stromflusses umgeschaltet. Dieses wurde mit Hilfe einer H-Brückenschaltung 
erreicht. Das vom ADAM-Modul generierte Signal wurde mittels Monoflops in ein positiv 
flankengetriggertes und ein negativ flankengetriggertes Signal umgewandelt. Diese Impulse 
wurden genutzt, um die H-Schaltung entsprechend durchzuschalten (Elektroniklabor, 
Sammelbau Biologie, RWTH Aachen). 
 
Letztendlich konnten damit die Ventile nach Bedarf von dem LabView-Programm geöffnet 
und geschlossen werden. Die Schaltreihenfolgen des Ventils wurden wie folgt umgesetzt: am 
Ende der Spülphase wurde zunächst das Zuluftventil und nach einer Verzögerungszeit von 2 s 
das Abluftventil verschlossen. Dadurch wurde erreicht, dass Umgebungsdruck zu Beginn der 
Messphase im Kolben vorlag und keine Druckspitzen auftraten. Am Ende der Messphase 
wurde aus letzterem Grund das Abluftventil 2 s vor dem Zuluftventil geöffnet. 
 
Datenerfassung: Die Steuerung, Messwerterfassung und Auswertung der RAMOS-Anlage 
erfolgte wie bei Maier auf Basis des Programmiersystems LabView (Typ: Version 6.0; Fa. 
National Instruments Germany GmbH, München) in Kombination mit ADAM-Steuerungs- 
und Erfassungsmodulen der Serie 4000 (Typ: 4018; Fa. Advantech, Düsseldorf) (Maier, 
2002). 
 
ADAM-Module: Zur Erfassung und A/D-Wandlung der Sensorspannungen wurden hierbei 
aufgrund der höheren Anzahl der Sensoren drei “ADAM-4018 8-Channel Thermocouple 
Input-Module“ verwendet. Eines der Module (Messbereicheinstellung: +/-2,5 V) diente zur 
Überprüfung der Funktion und Überwachung der Begasungsrate des verwendeten thermi-
schen Massendurchflussreglers (Typ: 5850TR; max,GV& = 500 mLN/min; Fa. Emerson Process 
Management, Hatfield, Pennsylvania 19440, USA) (s. Abb. 4.8) sowie der Umgebungsdruck- 
und Umgebungstemperaturerfassung (Elektroniklabor, Sammelbau Biologie, RWTH 
Aachen). Dieses Modul befand sich neben dem Laborschüttler und wurde nicht mitge-
schüttelt. 
Kapitel 4: Material und Methoden   55 
a b
 
Abb. 4.8: a: ADAM zum 8-fach analogen Dateninput (Typ: 4018, Fa. Advantech); b: ther-
mischer Massendurchflussregler (Typ: 5850TR, Fa. Emerson Process Management) 
 
Die übrigen zwei ADAM-4018-Module (Messbereicheinstellung: +/-15 mV) wurden zentral 
auf dem Schüttlertablar platziert. Diese Anordnung reduzierte die vom Tablar zu führenden 
Leitungen. Damit wurden gleichzeitig die potenziellen Fehlerquellen durch Kabelbruch bei 
der Schüttelbewegung erheblich minimiert. Die Sauerstoffsensoren wurden jeweils an die 
Kanäle 4-7 angeschlossen. Dabei besaßen die Sauerstoffsensoren 3 und 4 als auch 7 und 8 
aufgrund der Anordnung der Kanäle und bauartbedingten Beschränkungen der ADAM-Mo-
dule je ein gemeinsames Bezugspotential. Die Differenzdrucksensoren mussten, aufgrund 
ihrer internen Schaltung als Wheatstone’sche Messbrücke, an die Differenzeingänge der 
ADAM-4018-Module angeschlossen werden (Kanäle 0-3). 
 
Die Messdaten wurden innerhalb des ADAM-4018-Moduls mit einer Auflösung von 16 Bit 
analog-digital gewandelt. Die Leitungen des zweidrahtigen RS-485-Datenbusses der ADAM-
4018-Module wurden vom Tablar zu einer externen Anschlussbox geführt. Neben den zwei 
Datenleitungen, die vom Tablar geführt wurden, verliefen gemeinsam in einem hochflexiblen 
10-poligen Flachbandkabel zwei Versorgungsspannungsleitungen als auch je zwei Span-
nungsleitungen zur Impulsteuerung der Ein- und Auslassventile auf das Tablar. 
 
Die Ansteuerung der Ventilsteuerung erfolgte mittels LabView-Software. Diese Schaltbefehle 
wurden über einen seriellen COM-Anschluss (COM 1) des PCs an ein ADAM-4520-Modul 
gegeben. Dieses Kommunikationsmodul übernimmt die Wandlung von RS232 (COM-
Schnittstelle des PCs) nach RS485 und gibt die digitalen Befehle an ein digitales ADAM-
Input-Output-Modul (Typ: 4050; Fa. Advantech) weiter. Dadurch konnten nach Bedarf die 
digitalen Signale über die Digital-Out-(DO)-Kanäle für die Einlassventile (DO 0) und die 
Auslassventile (DO 1) an die Ventilsteuerung weitergeleitet werden. 
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Die Ventilsteuerung sowie die restliche Elektronik wurde über eine gemeinsame 
Versorgungsspannungsquelle von 24 V (40 W) versorgt. Über einen weiteren digitalen Kanal 
(DO 3) wurde auch der thermische Massendurchflussregler (Typ: 5850TR; Fa. Emerson 
Process Management) angesteuert, welcher alle acht Kolben mit einem definierten Gasfluss 
versorgte. Dabei wurde ein digitales Signal von dem ADAM-4050-Modul an eine Ans-
teuerungsbox gegeben (s. Abb. 4.10). Dies wird im Folgenden genauer erläutert. 
 
Ansteuerung des thermischen Massendurchflussreglers: Zur Ansteuerung des thermischen 
Massendurchflussreglers wurde eine Spannungsversorgung von +/-15 V realisiert. Dabei 
wurde eine Referenz von 5 V in dem Massendurchflussregler generiert. Mittels zweier Poten-
tiometer, welche mit Hilfe eines Relais umgeschaltet wurden, konnten zwei Spannungen im 
Bereich von 0-5 V voreingestellt werden. Durch Schaltung des Relais über das ADAM-4050-
Modul, wie oben bereits beschrieben, kann bei den Potentiometereinstellungen zwischen zwei 
Spannungsvorgaben (Soll-Wert) gewechselt werden. Dadurch änderte sich der Massenfluss 
der angeschlossenen Luft auf den gewünschten Wert. Die Ansteuerung konnte den Massen-
fluss alternativ durch zwei fest eingestellte Flüsse an der Steuerungsbox durch die LabView-
Software je nach Bedarf für eine Hoch- und Niederflussphase umschalten (s. Abb. 4.9). 
 
Abb. 4.9: Ansteuerbox für den thermischen Massendurchflussregler (Typ: 5850TR; Fa. 
Emerson Process Management). Spannung für den Hochfluss (U1), Spannung für den 
Niederfluss (U2), LabView-Steuerung (Ext.); Signaleingang von LabView (Ext. Eingang). 
Am Istwert-Regler kann mit Hilfe der werkeingestellten Kalibrierung der derzeitige Gasfluss 
an der Ausgangsspannung von 0-5 V ausgelesen werden. 
 
Umgebungstemperatur- und Umgebungsdrucksensor: Zur Erfassung der Umgebungs-
temperatur wurde der Precision IC Transducer (Typ: AD592; Fa. Analog Devices, Norwood 
MA 02062-9106, USA) eingesetzt. Der Temperatursensor liefert einen Strom von 1 µA/K. 
Dieser Wert wurde mit Hilfe eines Widerstands in einen Spannungsbereich von 0-2,5 V für 0 
bis 323,13 K umgesetzt.  
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Der Umgebungsdruck (Absolutdruck) wurde durch einen Integrated Silicon Pressure Sensor 
(Typ: MPXV4115V; Fa. Motorolla GmbH, Taunusstein) erfasst, der mit On-Chip Tem-
peraturkompensation, Kalibrierung und Signaleinstellung ausgestattet ist. Der Absolutdruck-
sensor lieferte eine Ausgangsspannung von 0 bis maximal 4,6 V bei einem maximalen Druck 
von 0,15-1,15 bar. Dieser Wert wurde mittels eines Spannungsteilers auf einen Wert von 
maximal 2,5 V begrenzt. Beide Sensoren wurden mit stabilisierten 5 V versorgt, welche aus 
der allgemeinen Versorgungsspannung von 24 V generiert wurden. Die Begrenzung der 
maximalen Ausgangsspannung auf 2,5 V war nötig, da das verwendete ADAM-Modul einen 
maximalen Eingangsspannungsbereich von +/-2,5 V hat. Die Sensoren besaßen eine lineare 
Kennlinie, die mit Hilfe einer Zweipunktkalibrierung durch das LabView-Programm einge-
stellt werden konnte. 
 
Kabelführung: Aufgrund der hohen Wechselbelastung des Sensorkabels vom Tablar zur 
Datenerfassung wurde ein zehnpoliges hochflexibles Flachbandkabel (Typ: 3319; Leiterab-
stand 1,27 mm, Art.-Nr. 3319-16; Fa. RS Komponents, Mörfelden, Walldorf) eingesetzt. 
 
Das folgende Bild zeigt abschließend die Gesamtheit des tablaren Aufbaus der eingesetzten 
RAMOS-Anlage. 
 
Abb. 4.10: Gesamter Aufbau des RAMOS-Tablars 
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Die elektrotechnischen und elektronischen Komponenten wurden von Herrn Udo Kosfeld, 
Leiter des Elektroniklabors (Sammelbau Biologie) der RWTH Aachen, ausgewählt, ent-
wickelt und gefertigt. 
 
 
4.5.4. Konstruktive Änderungen von der RAMOS- zur MikroRAMOS-Anlage 
Zum Erhalt einer MikroRAMOS-Anlage wurde ein Deckel aus Plexiglas konstruiert, welcher 
auf die meisten gängigen Multi-Well-Platten passte (s. Abb. 4.11 und Anhang A.2.17).  
 
Abb. 4.11: Deckel der MikroRAMOS (a) mit Flachmembran (b), Sauerstoffsensor (c), Zu-
luftstutzen (d) bzw. Abgasstutzen (e), Lüfter (f) und sechs Durchgangslöcher (g) (links: 
Unterseite; rechts: Oberseite auf einer 96-fach 2,2-mL-Deep-Well-Platte (h)). 
 
Der Deckel hat am Rand eine Auflagefläche von 6 mm an der Querseite und 4,625 mm auf 
der Längsseite. Die Auflagefläche diente mit einer Flachmembran zum gasdichten Abschluss 
von der Atmosphäre (s. Anhang A.2.18). Drei Gewindebohrungen wurden eingebracht. 
Davon war eine M16-Bohrung für den Sauerstoffsensor und zwei UNF-Bohrungen (10x32) 
für den Ein- und Auslassstutzen. Am Rand des Deckels wurden sechs Durchgangslöcher im 
Durchmesser von 6,4 mm eingebracht, um den Deckel am Tablar mit M6-Gewindestangen 
befestigen zu können. 
 
Die Deckel wurden um die Mittelkonsole angeordnet. Das Tablar beherbergte Platz für sechs 
Platten (s. Abb. 4.12). Zur turbulenten Durchmischung des Gasraums dienten ausgemusterte 
CPU-Lüfter, welche an die Deckelinnenseite geklebt wurden und mit einer Unwucht (z.B. 
Schraube und Mutter) an einem Flügel versehen wurden. Somit wurde der Lüfter von der 
auftretenden Zentrifugalkraft bei der Schüttelbewegung angetrieben. Zur Volumenbe-
stimmung wurden die Deckel mit destilliertem Wasser ausgelitert. 
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Abb. 4.12: Tablar der MikroRAMOS mit sechs Deckeln zur Parallelmessung der Sauerstoff-
transferrate (OTR) und des Respirationsquotienten in Multiwellplatten. a: Draufsicht. b: 
Seitenansicht. 
 
 
4.5.5. Gasführung der RAMOS-Anlage 
Die Luft wurde von einem Druckluftanschluss mit einem Gewebeschlauch zur Messanlage 
geführt. Dieser Schlauch wurde mit einem Druckminderer (Typ: FDR. 02 B2; Fa. Hasske und 
Meermann Antriebstechnik GmbH, Hilden) versehen. Auf den Druckminderer wurde 1 bar 
Überdruck gegeben und auf 0,6 bar Überdruck reduziert (s. Abb. 4.13). Der Gasstrom wurde 
mit einem Tygonschlauch (Typ: Tygon R3606; Fa. Cole Parmer Instrument Co., Vernon 
Hills, Illinois 60061, USA) an einen Sterilfilter (Typ: Midisart 2000, 0,20 µm; Fa. Sartorius 
AG, Göttingen) angeschlossen. An den Ausgang des Sterilfilters wurde ein Tygonschlauch 
gesteckt, zum thermischen Massendurchflussregler geleitet und angeschlossen. Ein weiterer 
Tygonschlauch wurde vom Ausgang des thermischen Massendurchflussreglers zum Tablar 
geführt und an einem dort befestigten Schlauchanschluss angebracht. An diesem Anschluss 
wurde von 14 mm Innendurchmesser auf 3,2 mm reduziert (s. Abb. 4.13).  
 
Von dem Schlauchanschluss des Tablars wurde das Gas mit einem Tygonschlauch auf ein 8-
faches Verteilerstück (s. Anhang A.2.13) im Zentrum der Mittelkonsolenhalterung geführt. 
Dies war auf einem Aluminiumsteg (s. Anhang A.2.14) befestigt. Dort wurde der Gastrom 
endständig eingeleitet und an zwei Längsseiten mit je vier Ausgängen aufgeteilt. Tygon-
schläuche mit einem Innendurchmesser von 1,6 mm wurden auf Schlauchtüllen gesteckt, 
welche in die Ausgänge des Verteilers geschraubt waren (s. Abb. 4.13). 
 
Je eine PEEK-Kapillare (CS-Chromatographie Service GmbH, Langerwehe) mit einem 
Innendurchmesser von 0,25 mm wurde in einen Tygonschlauch mit einem Innendurchmesser 
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von 1,6 mm am Verteilerausgang luftdicht mit Zweikomponentenkleber (Typ: UHU plus end-
fest 300; Fa. Uhu, Bühl) eingeklebt. Alle acht Kapillaren wurden mit einer Länge von 
120 mm eingebracht, um eine gleichmäßige Gasaufteilung nach dem Verteiler zu erreichen. 
Die gleichmäßige Aufteilung wird durch den hohen Druckverlust an der Verengung erzielt, 
der viel höher ist als derjenige bei 90°-Umlenkungen in dem Verteilerstück. Am Ende der 
Kapillaren wurde ebenfalls ein Tygonschlauch mit 1,6-mm-Innendurchmesser angeklebt, der 
zu dem Ventileingang führte (Anschluss 2; Zuluft). 
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Abb. 4.13: Plan der Gasführung in der RAMOS-Anlage 
 
War das Ventil verschlossen, wurde der Zuluftstrom direkt über einen der zwei Ventilaus-
gänge (Anschluss 3) an die Atmosphäre abgegeben. War das Ventil geöffnet, floss die Zuluft 
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durch den zweiten Ausgang (Anschluss 1; Kolbeneinlass) über einen dort angebrachten 
Tygonschlauch durch ein Y-Verteilerstück in den Messkolben (s. Abb. 4.13).  
 
An den zweiten Eingang des Y-Verteilerstücks wurde der Differenzdrucksensor ange-
schlossen. Der Tygonschlauch wurde am Messkolben an einer Schlaucholive befestigt, die in 
einer Schraubverbindungskappe aus Kunststoff mit Durchstecköffnung (Typ: 2922706; Fa. 
Schott AG, Mainz) für ein GL18-Gewinde eingesetzt war. Mit dieser Schraubkappe konnte 
der Kolben gasdicht von der Atmosphäre mit Hilfe einer eingelegten Flachmembran aus 
Gummi mit Lochbohrung verschlossen werden. Die Zuluft wurde durch den Kolben über ein 
gerades Innenrohr direkt ins Zentrum des Kolbens geleitet und über ein zum Sauerstoffsensor 
gebogenes Innenrohr aus dem Kolben geführt. Dort befand sich ebenfalls, wie am Eingangs-
ventil, eine Schraubverbindungskappe mit eingelegter Schlaucholive (s. Anhang A.2.12). 
 
 
Ein Tygonschlauch führte das Abgas zum Eingang des Auslassventils (Anschluss 1; Kolben-
auslass). In der Spülphase wird der Gasstrom durch den Ausgang des Auslassventils (An-
schluss 2) an die Atmosphäre abgegeben. Der zweite Ausgang dieses Ventils (Anschluss 3) 
wurde nicht benötigt (s. Abb. 4.13). 
 
 
4.5.6. Vorgaben und Ablauf in dem LabView-Ansteuerprogramm 
Die Hauptaufgaben des LabView-Programms (Typ: Version 6.0; Fa. National Instruments 
Germany GmbH, München) waren: 
• automatische und zeitliche Steuerung der Überwachungszyklen durch Steuerung der 
Ventilzustände in Spül- und Messphasen, 
• automatische Aufnahme der Sensorspannungen und Auswertung der Messdaten, 
• Online-Anzeige der Sauerstofftransferrate, Kohlendioxidtransferrate und des Respira-
tionsquotienten, 
• automatische Aufnahme und Steuerung der Schüttlerdrehzahl, 
• automatische Messzeitwahl anhand des prozentualen Abfalls der Sensorspannung, 
• automatische Speicherung der Rohdaten und ausgewerteten Daten. 
 
LabView-Programm: Nach Starten des Programms (VI-Datei), Parametereingabe und Ein-
spannen der Messkolben wurde die Messung gestartet. Dabei wurden die Ventile geöffnet. 
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Neben dem Hauptprogramm wird ein Unterprogramm “Kontinuierliche Messung“ mitge-
startet. Das Fließbild des Programmablaufs ist in Abbildung 4.14 dargestellt. 
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Abb. 4.14: Fließbild des LabView-Programms für Setup, Spülphase und Messphase der 
RAMOS-Anlage. 
 
Kontinuierliche Messung: Die kontinuierliche Messung speichert die Verläufe der Sensor-
spannungen von Sauerstoff- und Differenzdrucksensoren, als auch Umgebungsdruck- und 
Temperatursensor sowie Schüttlerfrequenzen mit einer Abtastrate von 10 min-1 und trägt 
diese in Online-Diagramme auf der LabView-Oberfläche ein. 
 
Hauptprogramm: Zur Kalibrierung wurden die Sauerstoffsensorspannungen in den letzten 
30 s der Spülzeit mit einer Abtastrate von 10 min-1 aufgenommen und der Mittelwert (Uα) ge-
bildet. Dann schloss das Zuluftventil um 2 s zeitversetzt vor dem Abluftventil, um Druck-
spitzen zu vermeiden und die Messphase begann. In der Messphase wurden die Sensor-
spannungen ebenfalls mit einer Aufnahmerate von 10 min-1 aufgenommen und am Ende der 
Messphase gespeichert. Um Druckspitzen zu vermeiden, wurden die Ventile am Ende der 
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Messphase um 2 s zeitversetzt geöffnet in der Reihenfolge: Abluftventil, Zuluftventil. Die 
Sauerstofftransferrate und der Respirationsquotient wurde aus den Spannungsverläufen 
gemäß den Gleichungen (28)-(36) für den reaktionslimitierten Fall berechnet. Dabei wurden 
die schlechtesten zehn Spannungswerte der Messphase bei der linearen Kurvenanpassung 
nicht berücksichtigt. Zur Kurvenanpassung wurden die in LabView vorhandene, lineare An-
passungsfunktion eingesetzt. 
 
Berechnungsformeln: Die Berechnung der Sauerstofftransferrate (OTR) wurde beibehalten 
und erfolgte nach wie vor in einer Fallunterscheidung je nach theoretischem Respirationsquo-
tienten mit zwei Gleichungen. Hierbei wurde unterschieden, ob der theoretische Respirations-
quotient zur Oxidation der eingesetzten Substanz von 1,0 verschieden war, und ob daher eine 
Änderung des Gesamtdrucks im Reaktor erfolgte. Die Messmethode basiert darauf, dass sich 
allein durch die Änderung des Sauerstoffpartialdrucks im Gasraum des Messkolbens die OTR 
bestimmen lässt. Die OTR ist gegeben durch: 
L
GO
L
O
VTRt
Vp
tV
n
OTR 22 ⋅⋅⋅∆
⋅∆=⋅=  (28) 
mit OTR Sauerstofftransferrate [mol/L/h], 
nO2 Stoffmenge an Sauerstoff [mol], 
VL Flüssigvolumen im Kolben [L], 
t Zeit [h], 
∆pO2 Änderung des Sauerstoffpartialdrucks in der Messphase [bar], 
∆t Dauer der Messphase [h], 
VG Gasvolumen im Kolben [L], 
T Umgebungstemperatur [K], 
R universelle Gaskonstante: 8,3145 [J/mol/K]. 
 
Die Änderung des Sauerstoffpartialdrucks ist proportional zur Spannungsänderung des Sauer-
stoffsensors. Damit folgt für die OTR-Gleichung der Messanlage für RQ = 1,0:  
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⋅∆
∆⋅⋅+⋅⋅⋅⋅⋅∆
⋅∆⋅⋅=
G
O
maktorRe,atmGL
GOOG
V
t
U
VpUVTRVt
VUpV
OTR
2
22
&
&
 (29) 
 
mit: 
GV&  Gasvolumenstrom [L/h], 
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aktorRe,atmU  stationäre Sauerstoffsensorspannung vor der Messphase [mV], 
p Atmosphärendruck [bar], 
Vm molares Gasvolumen: 22,141 [L/mol], 
2O
U∆  Spannungsänderung des Sauerstoffsensors in der Messphase (~
2O
p∆ ) [mV]. 
 
Aus Gründen der Übersichtlichkeit wurde in einem Ausdruck (A) die Änderung des Sauer-
stoffpartialdrucks über der Zeit in Spannungssignalen ohne Gesamtdruckänderung des 
Sauerstoffsensors ausdrückt: 
⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛
∆
⋅∆⋅⋅+⋅⋅⋅=
t
VUVp
UVTRA GOmaktorRe,atmG 2&  ⎥⎦
⎤⎢⎣
⎡
⋅
⋅⋅
hmol
mVLJ  (30) 
 
Dieser Ausdruck wurde in der OTR-Gleichung bei RQ ≠ 1,0 mit Anpassung der Gesamt-
druckänderung über RQ-Bilanzierung verwendet: 
( )
LaktorRe,atm.theorm
aktorRe,atmG2O.theormO
2
VU)1RQ(VTR2
UVU)1RQ(VTRpV4AA
OTR 2 ⋅⋅−⋅⋅⋅⋅
⋅⋅∆⋅−⋅⋅⋅⋅⋅⋅+−−=
&
 (31) 
Der tatsächliche RQ während einer Reaktion wurde über Gesamt- und Sauerstoffpartialdruck-
änderungen berechnet. Für die Gesamtdruckänderung, welche durch den Differenzdruck-
sensor (Typ: 26PCAFA6D, Fa. Honeywell) erfasst wurde, folgt: 
L
Ggesges
Vt
VU
t
p
⋅∆
⋅∆=∆
∆
 (32) 
 
mit 
gesU∆  Spannungsänderung des Differenzdrucksensors (~ aktorRe,gesp∆ ) [mV], 
 
folgend einer Kennlinie von 16,7 mV/69,7 mbar. Die Sauerstoffpartialdruckänderung war 
gegeben durch: 
TROTRp
2O
⋅⋅=∆  (33) 
 
Dadurch konnte die Kohlendioxidpartialdruckänderung berechnet werden mit: 
t
pp
t
p
22 OgesCO
∆
∆+∆=∆
∆
 (34) 
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Der RQ ließ sich berechnen durch: 
2
2
O
CO
p
p
RQ ∆
∆=  (35) 
 
Der CTR berechnete sich darauf mit: 
RQOTRCTR ⋅=  (36) 
 
Die Sauerstoffmessung der Anlage wurde mit Hilfe des nicht-beschleunigten Sulfitsystems 
validiert (s. Kap. 4.6). Die Differenzdruckmessung wurde mit Hilfe eines externen Druck-
messgeräts überprüft. 
 
 
4.6. Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität und Validierung der 
RAMOS-Anlage mit dem Sulfitsystem 
Das Standardsulfitsystem (0,5 M Natriumsulfit; Typ: >98%) zur Bestimmung der 
Sauerstofftransferkapazität (OTRmax) wurde in Anlehnung an Hermann et al. mit 12 mM 
Phosphatpuffer und 0,1 µM Cobaltsulfat in mit Stickstoff (5-10 min) begastem VE-Wasser 
angesetzt (Hermann et al., 2001). Das Verfahren zur Herstellung war wie folgt: Zunächst 
wurde 1 L Phosphatpufferlösung (0,1 M; pH = 8,0) hergestellt, wovon 800 mL mit Stickstoff 
begast wurden, um Sauerstoff aus der Lösung zu verdrängen und Oxidationen zu Sulfat vor 
der Messung zu verhindern. In 800 mL der Pufferlösung wurden 63 g Natriumsulfit aufgelöst. 
2 mL Cobaltsulfatlösung (50 µM) wurden hinzugegeben, welches aus CoSO4•7H2O (97,5%, 
Fa. Fluka Chemie AG, Buchs, Schweiz) angesetzt war. Der pH-Wert wurde mit Schwefel-
säure (30%; Fa. Applichem, Darmstadt) auf pH = 8,0 eingestellt und mit dem Rest der Phos-
phatpufferlösung auf 1 L aufgefüllt. Während der Zubereitung wurde die Lösung stets mit 
Stickstoff begast. Die fertige Sulfitlösung wurde direkt in die Messkolben oder die Deep-
Well-Platten pipettiert und in der RAMOS- bzw. MikroRAMOS-Anlage die OTRmax sowie 
das Integral der OTR online gemessen (s. Kap 4.5). 
 
 
4.7. Bestimmung der grün- und gelbfluoreszierenden Proteinintensitäten 
Die Intensitäten von grün fluoreszierendem Protein (GFP) und gelb fluoreszierendem Protein 
(YFP) wurden fluorimetrisch in schwarzen 96-well Mikrotiterplatten (Art.-Nr.: 655096, Fa. 
Greiner Bio-One, Frickenhausen) bei einem Füllvolumen von 200 µL pro Well bestimmt. Die 
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Emissionsmessung von YFP erfolgte bei λ = 540 nm nach Anregung bei λ = 510 nm. Die 
Emissionsmessung von GFP wurde bei λ = 520 nm nach Anregung bei λ = 485 nm durchge-
führt. Beide Messungen wurden mit einem Fluorimeter (FLUOstar 0403; Fa. BMG Labtech, 
Offenburg) im linearen Bereich vorgenommen. Die Mikroorganismensuspension der Probe 
wurde mit 0,1 M Natriumphosphatpuffer (pH = 7,0) verdünnt. Die Fluoreszenzintensitäten im 
Fall von GFP wurden gegen die verschiedenen Proteingehalte der GFP-Standards korreliert, 
welche mit einem Standard-Bradford-Test gemessen wurden (Bradford, 1976). Die GFP-
Lösung wurde freundlicherweise von Dr. J. Drossard zur Verfügung gestellt (Institut für 
Molekulare Biotechnologie, Bio VII, RWTH Aachen, Aachen). Eine Reinheitsanalyse durch 
SDS-PAGE ist im Anhang A.1 gezeigt. 
 
 
4.8. Synthese und Sterilisierung der Siliconmikrosphären und Silicondisks 
4.8.1. Herstellung von Siliconmikrosphären in Methanol-Wasser-Gemischen 
Zur Herstellung der Siliconmikrosphären wurde das Zweikomponentensystem Sylgard®184 
(Fa. Dow Corning, Michigan, U.S.A.) verwendet. Die Siliconmikrosphären wurden von Dr. 
Barbara Dittrich aus dem Lehrstuhls für Textilchemie und Makromolekulare Chemie der 
RWTH Aachen synthetisiert (Dittrich, 2006). Die empfohlene Mischung des Herstellers mit 
zehn Teilen Komponente A zu einem Teil Komponente B (w/w) wurde eingehalten und die 
Katalysatorformulierung Syl Off®4000 mit 0,1 Teil zugegeben. Komponente A bestand aus 
vinylterminiertem Polydimethylsiloxan (PDMS) und Komponente B beinhaltete ein Copoly-
mer aus PDMS und Polymethylhydrosiloxan (s. Abb. 4.15). 
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Abb. 4.15: Schematische Darstellung der Vulkanisierung. Das vinylterminierte Polydi-
methylsiloxan (Komponente A) reagiert mit dem Polymethylhydrosiloxan-Polydimethylsilo-
xan-Copolymer (Komponente B). Indizes m, n und p: Anzahl der Wiederholungseinheiten, 
bei Komponente B sind die beiden Wiederholungseinheiten statistisch verteilt (Dittrich, 
2006). 
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Für die als kontinuierliche Phase eingesetzten Wasser-Methanol-Mischungen wurden die ein-
zelnen Bestandteile eingewogen und gemischt bzw. gelöst. Die Ansätze wurden mit einem 
Gesamtvolumen von 300 mL in einem temperierbaren Planschliffreaktor geführt. Die 
kontinuierliche Phase wurde in dem temperierbaren Reaktionsraum vorgelegt und die disper-
gierte Phase durch eine der Einfüllöffnungen über eine Edelstahlkanüle mit einer lichten 
Weite von 0,9 mm zugetropft. Eine weitere Öffnung des Planschliffreaktors diente als 
Vakuumanschluss und war mit einer regelbaren Vakuumpumpe über zwei Kühlfallen verbun-
den. Gerührt wurde mit einem vierflügeligen Propellerrührer mit regelbarer Rührgeschwin-
digkeit. 
 
Zur Produktion der Siliconmikrosphären wurde Komponente A eingewogen und die 
berechnete Menge an Chloroform zugefügt. Glucose wurde absolut wasserfrei bezogen und 
war im höchsten Reinheitsgrad (> 99%; Fa. Merck KGaA, Darmstadt). Diese wurde in einer 
Vibrationsmühle gemahlen und durch Sieben fraktioniert. Die Fraktion mit Kristallpartikeln 
von 20-50 µm wurde für weitere Arbeiten ausgewählt. Im Anschluss wurde die benötigte 
Menge Glucose (20-40% (w/w)) zugeführt und die Mischung durch Rühren und Ultraschall 
homogenisiert. Anschließend wurden Komponente B (Vernetzer) und die Katalysatorformu-
lierung direkt zu der homogenisierten Mischung gegeben. Die Mischung wurde nochmals 
gerührt, in eine 20-mL-Einwegspritze aufgezogen und zügig in die im Reaktor vorgelegte, auf 
25°C temperierte und gerührte kontinuierliche Phase getropft. Zunächst wurde 2 h bei 25°C 
gerührt. Im Anschluss wurden zur Vervollständigung der Vulkanisierung noch 30 min bei 
50°C weitergerührt. Die gebildete Suspension wurde abgelassen und bei Bedarf über Siebe 
fraktioniert und gewaschen. Die hergestellten Mikrosphären wurden danach im Vakuum bei 
50°C für 12 h temperiert.  
 
 
4.8.2. Herstellung von glucosehaltigen Siliconfolien 
Zur Herstellung gegossener oder gerakelter Folien wurden ebenfalls das Zweikomponenten-
system Sylgard®184 eingesetzt. Die Mischungen wurden entsprechend den Herstellerangaben 
hinsichtlich der Vinyl- bzw. Si-H-Gehalte auf die benötigten Verhältnisse berechnet und ein-
gewogen. Für das Zweikomponentensystem Sylgard®184 wurde das vom Hersteller empfoh-
lene Verhältnis von 10:1 eingehalten. Allgemein wurden die Vinylkomponente (entspricht 
Komponente A), Glucose, gegebenenfalls Zuschläge und Katalysator eingewogen, sorgfältig 
vermischt und im Exsikkator bei 30 mbar für 30 min von eingetragener Luft befreit. Als Zu-
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schläge wurden Polyvinylalkohol (mittlere Molmasse: 47.000 g/mol) oder Bariumsulfat ver-
wendet. Bariumsulfat wurde ausgehend von einer Bariumchloridlösung gefällt, chloridfrei 
gewaschen und getrocknet. Der Siebe- und Fraktionierprozess der Zuschläge war entspre-
chend der Glucose, wobei die gleiche Fraktion von 20-50-µm-Partikeln gewählt wurde. Dann 
wurde die Si-H-Komponente (Komponente B) zugemischt und bei hohen Glucosegehalten 
(ab 30% (w/w)) Chloroform zugegeben (entsprechend 0,1 mL Chloroform pro g Silicon). Die 
Masse wurde entweder auf eine Teflonplatte (20 x 20 cm) gegossen und vulkanisiert 
(gegossene Folie; s. Abb. 4.16 a) oder mit Hilfe eines Schienenrakels (Spaltweite 1 mm) auf 
eine Glasplatte gezogen und vulkanisiert. Die Vulkanisierung (Vernetzung) verlief bei 50°C 
im Trockenschrank und für ca. 3 h (gerakelte Folie; s. Abb. 4.16 b). Da bei dem Rakelprozess 
das Silicon/Glucose-Gemisch nicht in eine Teflonplatte mit Rändern gegossen, sondern auf 
einem Glasträger aufgetragen wurde, waren die Ränder ungleichmäßig und wellig. Zu Fer-
mentationszwecken wurden nur homogene Bereiche des Folienzentrums herangezogen. Mit 
dem Rakelprozess sollte neben der definierten Höhe eine möglichst ebene Oberfläche der 
Masse erhalten werden 
 
Abb. 4.16: Siliconelastomerfolien nach der Vulkanisierung und vor dem Ausstanzen der 
Silicondisks. a: gegossenen Folie (20 x 20 cm). b: gerakelte Folie. 
 
 
4.8.3. Sterilisation und Applikation von glucosehaltigen Siliconmikrosphären 
und Silicondisks 
Die Silicondisks für den Schüttelkolbenmaßstab wurden durch Stanzen der Folie mit einer 
22-mm-Stechahle erhalten. Für den Multi-Well-Plattenmaßstab wurde eine 5-mm-Stechahle 
verwendet. Vor Anwendung in einer Fermentation wurden die Siliconmikrosphären oder 
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Silicondisks unter Sterilbankbedingungen für 60 s in eine Ethanol-Wasser-Mischung (70% 
(w/w) Ethanol in dest. Wasser) getaucht. Darauf wurden die Freisetzungssysteme in 
destilliertem Wasser für 5 s ethanolfrei gewaschen und mit einer sterilen Pinzette zur Kultur-
suspension gegeben. 
 
Eine weitere Option war die Sterilisation der Silicondisks in einer Plasmasterilisationseinheit. 
Das Verfahren der Plasmasterilisationstechnologie mit Wasserstoffperoxid verlief trocken 
und bei niedriger Temperatur von 45°C ohne toxische Rückstände. Diese Eigenschaften 
stellen die Sterilisation auch für sehr feine und/oder feuchtigkeits- bzw. hitzeempfindliche 
Produkte wie Silicondisks mit Glucose sicher. Das Prinzip der Sterilisation basiert auf der 
Bildung von hochreaktiven Hydroxy- und Hydroxylradikalen aus Wasserstoffperoxid. Diese 
Produkte lysieren Zellen durch Verbindung an essentielle Zellbausteine der Mikroorga-
nismen. Die Silicondiks wurden mit einer Plasmasterilisationseinheit (Typ: Sterrad 200; Fa. 
Ethicon GmbH, Norderstedt) im Universitätsklinikum Aachen (Zentrale Sterilisation) 75 min 
sterilisiert. Die Silicondisks konnten anschließend sofort eingesetzt werden. 
Die Abbildung 4.17 zeigt RAMOS-Kolben (links) und Schüttelkolben (rechts) vor dem 
Einsatz für den Batch-Betrieb ohne Silicondisks und für den Fed-batch-Betrieb beispielsweise 
mit vier Silicondisks. 
 
Abb. 4.17: RAMOS-Kolben (links) und Schüttelkolben (rechts) ohne Silicondisks (Batch-
Betrieb) oder mit vier Silicondisks (Fed-batch-Betrieb). 
 
Die folgende Abbildung 4.18 zeigt vier Silicondisks in einem Schüttelkolben während des 
Betriebs bei einem Schütteldurchmesser von 50 mm und einer Schüttelfequenz von 350 rpm 
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in 12,5 mL Mineralmedium, welches mit Tinte gefärbt wurde. Das Bild wurde mit der 
mitrotierenden Kamera aufgenommen (s. Kap. 4.13).  
 
Abb. 4.18: Vier Silicondisks in 12,5 mL gefärbtem Mineralmedium bei einem Schütteldurch-
messer von 50 mm und einer Schüttelfrequenz von 350 rpm. 
 
Auf dem Bild ist zu erkennen, dass sich alle Silicondisks in der Flüssigkeitssichel befinden. 
Die Silicondisks bewegen sich innerhalb der Flüssigkeit mit. Es findet ein stetiger 
Positionswechsel der Silicondisks statt, was mit der mitrotierenden Kamera beobachtet 
werden konnte. Die Silicondisks wurden je nach ihrer Zusammensetzung, ihrem 
Freisetzungsprofil oder ihrer Anzahl so gewählt, dass die Glucose limitierend freigesetzt 
wurde und so lange inkubiert bis die Fermentation nahezu zum Erliegen kam. Dabei wurde 
darauf geachtet, dass Glucose in der gleichen Größenordnung freigesetzt wurde wie in den 
Batch-Experimenten vorgelegt war. Eine genaue Spezifikation ist in den Diagrammlegenden 
der einzelnen Experimente angegeben. 
 
 
4.9. Offline-Messung der Glucosefreisetzung aus Freisetzungssystemen 
Die Freisetzung von Glucose unter Fermentationsbedingungen wurde untersucht, indem 
Siliconmikrosphären oder Silicondisks in 50 mL Natriumphosphatpuffer oder Kulturmedium 
gegeben wurden. Kontaminationen wurden durch Zugabe von 0,2 g/L NaN3 verhindert (Fa. 
Merck KGaA, Darmstadt). Das Medium wurde nicht mit einem Mikroorganismus inokuliert, 
jedoch entsprachen alle anderen Bedingungen denen einer Kultivierung. Proben in einem 
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Volumen von 50 µL wurden in Minuten- bis Stundenintervallen über eine Periode von 1-9 d 
entnommen. Die freigesetzte Glucose aus Siliconelastomeren wurde mittels kommerziell er-
hältlichem Enzymassay mit Hexokinase (Kat.-Nr. 1317466; Fa. Roche Diagnostics GmbH, 
Mannheim) und Glucose-6-phosphate Dehydrogenase (Kat.-Nr. 0165875; Fa. Roche Dia-
gnostics GmbH, Mannheim) bestimmt. 
Die Glucosekonzentration war proportional zur Konzentration von NADH + H+, welches in 
einer Kofaktorreaktion aus der Reduktion von NAD+gebildet wurde (s. Abb. 4.19). Zur enzy-
matischen Bestimmung des Glucosegehalts einer Probe wurden Glucosestandards in destil-
liertem Wasser mit Konzentrationen von 0,05-0,5 g/L erstellt. 
1. Schritt: Glucose                                   Glucose-6-Phosphat
Hexokinase
Mg2+
ATP               ADP
NAD+ NADH + H+
2. Schritt: Glucose-6-Phosphat                                   6-Phospho-1,5-gluconolacton
Glucose-6-Phosphat-
Dehydrogenase
 
Abb. 4.19: Enzymatische Phosphorilierung von Glucose und dessen folgende Oxidation. 
Versuchsbedingungen: T = 25°C; VL = 300 µL; tR = 45 min; 1 U Hexokinase; 3 U Glucose-6-
Phosphat-Dehydrogenase. 
 
Die Mikrotiterplatten wurden in einem Totalvolumen von 300 µL wie folgt befüllt: 220 µL 
NAD+/ATP-Lösung wurden vorgelegt, darauf wurden 40 µL Glucosestandard oder 40 µL 
Probe gegeben und dazu 20 µL Glucose-6-Phosphat-Dehydrogenase-Lösung und 20 µL 
Hexokinase-Lösung in entsprechender Arbeitsaktivität pipettiert (s. Tab. 4.5). 
 
Tab. 4.5: Eingesetzte Lösungen der Hexokinase und Glucose-6-Phosphat-Dehydrogenase 
Enzymlösungen (Werkauslieferung) Arbeitsaktivität 
Glucose-6-Phosphat-Dehydrogenase 
(A: 1000 U/mL) 
25 U/mL (Verdünnung mit destilliertem H2O) 
Hexokinase 
(A: 3000 U/mL) 
75 U/mL (Verdünnung mit destilliertem H2O) 
 
Die Platte wurde abgedeckt und bei Raumtemperatur 45 min (tR) inkubiert. Die Extinktion 
von NADH + H+ wurde darauf bei λ = 365 nm mit einem Mikrotiterplatten-Spektrometer 
(Typ: Powerwave X 340; Fa. Bio-Tek Instruments GmbH, Bad Friedrichshall) im linearen 
Bereich gemessen, um die Gültigkeit des Lambert-Beer’schen Gesetz zu gewährleisten. Mit 
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Hilfe der Kalibriergeraden wurde der Glucosegehalt der Proben bestimmt. Als Alternativ- 
und Kontrollmessung wurden HPLC-Messungen vorgenommen (s. Kap. 4.11). 
 
 
4.10. Online-Messung der Glucosefreisetzung aus Freisetzungssystemen 
Mit Hilfe eines Refraktometers (Typ: Differentialrefraktometer; Fa. Dr. Ing. Herbert Knauer 
GmbH, Berlin) konnte die Freisetzung der Glucose aus den Silicondisks durch Etablierung 
einer Flüssigkeitszirkulation online gemessen werden. Da die Glucosekonzentration in einer 
Flüssigkeit einen Einfluss auf den Brechungsindex hat, war es möglich kontinuierliche On-
line-Messungen gegen eine Referenzlösung durchzuführen. Der Aufbau wird im Folgenden 
geschildert. Es wurde ein vom Glasbläser modifizierter 250-mL-Schüttelkolben eingesetzt. 
Der Kolben besaß eine Schlaucholive im Bereich des größten Kolbendurchmessers mit Aus-
richtung zur Schüttelbewegung und 45°-Absenkung. Von dort floss die Flüssigkeit 
angetrieben von der Zentrifugalkraft und hydrostatischem Druck aus dem Kolben über einen 
Siliconschlauch (ID = 1,6 mm) in einen Blasenabscheider (s. Abb. 4.20). 
Eine Pumpe befördert die Flüssigkeit aus dem Blasenabscheider durch PEEK-Kapillaren 
(ID = 0,5 mm, Fa. CS-Chromatogaphie Service GmbH, Langerwehe) in das Differentialre-
fraktometer und erneut über die Pumpe zurück in den Schüttelkolben (Kreislauf 1). Vom 
Blasenabscheider wurde der Überstand durch die Pumpe direkt in den Schüttelkolben zurück-
transportiert (Kreislauf 2). 
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Abb. 4.20: Messaufbau zur Online-Messung der Glucosefreisetzung mittels Differentialre-
fraktometer (Fa. Dr. Ing. Herbert Knauer GmbH, Berlin). 
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Die Differenzspannung am Ausgang des Differentialrefraktometers wurde durch ein ADAM-
4018-Modul (Fa. Advantech) mit einer Auflösung von 16 Bit analog-digital gewandelt. Die 
Leitungen des zweidrahtigen RS-485-Datenbusses der ADAM-4018-Module wurden über ein 
ADAM-4520-Modul (Fa. Advantech) mit seriellem COM-Anschluss (COM 1) an den PC 
gegeben und mittels LabView-Programm (Typ: Version 6.0; Fa. National Instruments) 
aufgezeichnet. 
 
Die Flüssigkeitsmenge, welche in den Schläuchen und Kapillaren, dem Blasenabscheider und 
dem Refraktometer und somit nicht im Schüttelkolben war, betrug 6,2 mL. Dies hat 
allerdings bei der Dauer der Glucosefreisetzung von mehreren Stunden bis Tagen keine 
Auswirkungen, da bei der eingestellten Durchflussrate von D = 2,8 h-1 die gesamten 50 mL 
Flüssiginhalt des Kolbens nach 20 min einmal komplett ausgetauscht wurden. Das 
Flüssigvolumen des Kolbens erreichte nach 2 min das Refraktometer. Um eine Kontami-
nierung mit Mikroorganismen und somit einen Glucoseverbrauch zu verhindern, wurde dem 
Medium 0,2 g/L Natriumazid zugegeben.  
 
 
4.11. High Performance Liquid Chromatography-(HPLC)-Messungen 
Die Bestimmung und Quantifizierung von Glucose und anderen Metaboliten wie z.B. Ethanol 
und Essigsäure erfolgte durch HPLC. Es wurde eine Vorsäule (40 x 8 mm) und eine Trenn-
säule (250 x 8 mm) mit Organic Acid-Packung genutzt (Fa. CS-Chromatographie Service 
GmbH, Langerwehe). Als Eluent wurde 1 mM Schwefelsäure verwendet. Die Flussrate der 
P580-Pumpe (Fa. Dionex Softron GmbH, Germering) betrug 0,8 mL/min. Die Temperatur 
während der Chromatographie wurde mittels Säulenofen (Fa. Dionex Softron GmbH, 
Germering) konstant bei 60°C gehalten. Die Detektion der Substanzen erfolgte im UV bei 
λ = 210 nm mit einem UV-Dioden-Array-Detector UVD340S (Fa. Dionex Softron GmbH, 
Germering) und der refraktometrische Index wurde mit einem Shodex RI-71 Refraktometer 
(Fa. Techlab GmbH, Erkerode) erfasst. Proben wurden in einer Kühlhalterung bei 4°C in 
einem Autoprobeninjektor gehalten (Typ: 231 XL; Gilson International B.V., Bad Camberg). 
Analyse und Peak-Berechnung wurden mit Hilfe der Chromeleon Software Version 6.4 
durchgeführt (Fa. Dionex Softron GmbH, Germering). 
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4.12. Abschätzung der Glucosefreisetzung in biologischen Experimenten 
durch Massenbilanzierung basierend auf Biotrockenmassen-, RA-
MOS- und HPLC-Daten 
Die resultierende Gesamtkonzentration durch die Menge freigesetzter Glucose aus 
Siliconmikrosphären und Silicondisks bis zu einem spezifischen Zeitpunkt eines Kulti-
vierungsexperiments wurde durch die Summe von drei Beiträgen wie folgt berechnet (s. Gl. 
37): 
)t(c)t(c)t(c)t(c stReGlc
kteNebenprodu
Glc
Wachstum
Glc
total
Glc ++=  (37) 
 
Der erste Term der Gleichung (37) gibt die Menge an Glucose an, welche für das Wachstum 
verbraucht wurde. Der zweite Term gibt die Menge an Glucose an, welche zur Bildung von 
Nebenprodukten umgewandelt wurde. Der dritte Term gibt die Restglucose an, welche in der 
Kultursuspension akkumuliert wurde. Die Nebenprodukte und die Restglucose in der Kultur-
suspension wurde durch HPLC-Messungen bestimmt (s. Kap. 4.11). Zu allen Zeitpunkten 
wurde eine Massenbilanzierung ab dem Anfang der Fermentation durchgeführt. Der erste 
Term der Gleichung (37) basiert auf reinem Wachstum des Mikroorganismus, welcher durch 
folgende Makrokinetik (38) (Sonnleitner und Käppeli, 1986) am Beispiel von Hefezellen mit 
einer statistischen Zusammensetzung von CH1,75O0,5N0,15 und einem Formelgewicht (FW) von 
23,85 g/mol (Atkinson und Mavituna, 1983) beschrieben werden kann: 
OHCONOCHONHOHC 2215,05,075,1
Hefe
236126 ⋅ε+⋅δ+⋅γ⎯→⎯⋅β+⋅α+⋅φ  (38) 
 
Bei Bakterienzellen wurde mit einer statistischen Zusammensetzung von CH1,666O0,27N0,2  und 
mit einem Formelgewicht (FW) von 20,79 g/mol gerechnet (Atkinson und Mavituna, 1983). 
Die griechischen Buchstaben α, β ,γ, δ, ε und φ stellen stöchiometrische Koeffizienten dar. 
Die absolute verbrauchte, molare Menge an Sauerstoff (β) bis zu einem spezifischen 
Zeitpunkt einer Fermentation konnte mit der RAMOS-Anlage gemessen und als Integral des 
OTR bis zu diesem Punkt berechnet werden (s. Kap. 4.5). Der Koeffizient γ war bekannt 
durch die Biotrockenmassenbestimmung (s. Kap. 4.3). Der Sauerstoffverbrauch zur Acetat-, 
Gluconat- oder Ketogluconatbildung musste von dem Integral subtrahiert werden, wie unten 
noch spezifiziert wird. Um die Menge an Glucose für reines Wachstum (φ) zu bestimmen, 
wurden die stöchiometrischen Faktoren für Ammoniak (α), Kohlendioxid (δ) und Wasser (ε) 
benötigt. Diese konnten durch Massenbilanzen von Sauerstoff, Kohlenstoff, Wasserstoff und 
Stickstoff berechnet werden. 
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1. Sauerstoffbilanz: 
6
225,0 ⋅β−ε+⋅δ+⋅γ=φ  (39) 
 
 
2. Kohlenstoffbilanz: 
γ−⋅φ=δ 6  (40) 
 
3. Wasserstoffbilanz: 
875,05,16
2
75,1312 ⋅γ−⋅α+⋅φ=⋅γ−⋅α+⋅φ=ε  (41) 
 
4. Stickstoffbilanz: 
15,0⋅γ=α  (42) 
 
Um den Koeffizienten φ für reines Wachstum zu erhalten, wurde Gl. (40) bis (42) in Gl. (39) 
eingesetzt, was zu dem Ergebnis führte: 
167,0179,0 ⋅β+⋅γ=φ  (43) 
 
Eine Nebenproduktkorrektur bei den verschiedenen Mikroorganismen wurde durchgeführt, 
um die Menge an Glucose zu berechnen, die zur Ethanol-, Essigsäure-, Gluconat-, oder Keto-
gluconatbildung benötigt wurde (Albers et al., 1996) nach folgenden Reaktionsgleichungen: 
Ethanolbildung: 2526126 CO2OHHC2OHC ⋅+⋅⎯⎯⎯⎯ →⎯ polymorpha H.  (44) 
 
Acetatbildung: OH2CO2COOHCH2O2OHC 22326126 ⋅+⋅+⋅⎯⎯⎯⎯ →⎯⋅+ polymorpha H.  (45) 
 
Gluconatbildung: 712626126 OHCO5,0OHC ⎯⎯⎯ →⎯⋅+ oxydans G.  (46) 
 
2- oder 5-Ketogluconatbildung: OHOHCO5,0OHC 2710627126 +⎯⎯⎯ →⎯⋅+ oxydans G.  (47) 
 
Im Falle von H. polymorpha wurde gerechnet, dass pro Mol Glucose zwei Mol Ethanol bzw. 
Acetat gebildet wurden. Ein Mol Sauerstoff wurde verbraucht pro Mol Acetat, welches 
gebildet wurde. Bei G. oxydans-Experimenten wurde gerechnet, dass pro Mol Glucose ein 
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Mol Gluconat oder ein Mol 2- bzw. 5-Ketogluconat gebildet wurde. Pro Mol gebildetes 
Gluconat bzw. Ketogluconat, wurde ein halbes Mol Sauerstoff verbraucht. Diese Menge an 
Sauerstoff wurde von dem gemessenen Integral des OTR subtrahiert, welches zur Be-
rechnung in Gleichung (39) benötigt wurde. Bei E. coli wurde aufgrund sehr niedriger Neben-
produktgehalte von weniger als 0,1 g/L im optimierten Wilms-MOPS-Medium keine 
Korrektur vorgenommen. 
 
 
4.13. Optische Überwachung der kreisenden Flüssigkeit durch eine mitro-
tierende Kamera 
Die mitrotierende Kamera ist eine Eigenentwicklung des Lehrstuhls für Bioverfahrenstechnik 
(Lotter, 2003). Um ständig die Flüssigkeitssichel aus dem gleichen Winkel aufnehmen zu 
können, also ein Quasi-Standbild der Sichel zu erhalten, muss eine Kamera mit der Frequenz 
des Schüttlers um den Kolben herumrotieren. Die Bewegung des Schüttelkolbens auf dem 
Schüttler lässt sich in zwei entgegengesetzte Rotationen zerlegen (s. Abb. 4.21). Die Platt-
form rotiert hier im Uhrzeigersinn (Rotation 1), während eine darauf exzentrisch befestigte 
Kolbenplattform (Rotation 2) sich mit gleicher Frequenz gegen den Uhrzeigersinn dreht. Da-
durch ergibt sich die kreisförmige Translation, welche für die Kolbenbewegung typisch ist. 
Translation
des 
Kolbens
Rotation der   
Flüssigkeit
Kolben-
bewegung
Kamera-
bewegungRotation der 
Kamera
 
Abb. 4.21: Bewegungsprinzip der mitrotierenden Kamera (rekonstruiert aus (Lotter, 2003; 
Seletzky et al., 2006c)). 
 
• Die Flüssigkeitssichel rotiert jedoch im Kolben. Bewegt sich das System in Abbildung 
4.21 um 90° weiter, was durch die gestrichelten Linien angedeutet ist, so behält die 
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Kolbenplattform ihre Orientierung bei, während sich die Flüssigkeit um diese 90° 
weiterbewegt. Wird auf der Kameraplattform (Rotation 1) eine Kamera montiert, die in 
einer Linie mit den Mittelpunkten der Kamera- und der Kolbenplattform steht, so befindet 
sich die Flüssigkeitssichel ständig im Blickfeld der Kamera, die ein Quasi-Standbild 
aufnimmt (s. Abb. 4.22).  
a
350
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Übertragung
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Abb. 4.22: Mitrotierende Kamera auf einem schwarzen Messstand mit Drehteller. Der 
Schüttelkolben steht auf einer eigenen, kleinen Rotationsscheibe, welche sich dermaßen 
gegen die Kamerarotation dreht, dass ein Quasi-Standbild der Flüssigkeitssichel erreicht wird 
(rekonstruiert aus (Lotter, 2003; Seletzky et al., 2006c)). 
 
Die mitrotierende Kamera hat folgende Besonderheiten: 
• Es erfolgt eine drahtlose Übertragung der Videosignale, 
• die Kamera ist um 180° auf der Kameraplattform drehbar, um den Betrachtungswinkel 
auf die Flüssigkeitssichel variieren zu können, 
der Schütteldurchmesser und die Drehzahl sind einstellbar, um Betriebsbedingungen von 
Standardschüttlern wiedergeben zu können. 
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5. Ergebnisse und Diskussion 
5.1. Entwicklung einer Methode zur Fed-batch-Kultivierung von Mikro-
organismen mit polymerbasierten Freisetzungssystemen 
Im Folgenden wird die Entwicklung eines Fed-batch-Verfahrens mit Hilfe von polymerbasier-
ten Freisetzungssystemen für die Kleinkulturtechnik aufgezeigt. Die Entwicklung der benötig-
ten Polydimethylsiloxan-(PDMS)-Matrix für die Freisetzungssysteme entstand in direkter Ko-
operation mit dem Lehrstuhl für Textilchemie und Makromolekulare Chemie der RWTH 
Aachen (TexMC). Die Arbeiten wurden im Rahmen eines Projekts durchgeführt, welches von 
der Deutschen Bundesstiftung Umwelt gefördert wurde und trägt folgenden Titel: “Primär-
Screening von Mikroorganismen unter Fed-batch-Bedingungen durch polymerbasierte Frei-
setzungssysteme“ (Az 13093). In dieser Arbeit steht die Intention zur kontrollierten Abgabe 
von Glucose als Kohlenstoffquelle zur Etablierung einer Fed-batch-Betriebsweise mittels 
Slow-release-Technik im Vordergrund. Bei der Untersuchung und Evaluation der Freiset-
zungssysteme wurde zunächst mit Siliconmikrosphären begonnen. Die Herstellung der Sili-
conmikrosphären wurde mittels Solvent-Evaporationsverfahren realisiert (Dittrich, 2006; 
Hilgers, 2006), wobei das Verfahren zur Herstellung von Siliconmikrosphären angepasst 
wurde (Dittrich, 2006). Es konnten Siliconmikrosphären mit Glucosegehalten bis zu 20% 
(w/w) und mit durchschnittlichen Partikelgrößen zwischen 600-700 µm hergestellt werden. 
Entsprechende harnstoffhaltige Siliconmikrosphären wurden schon 2003 in der Dissertation 
von Dr.-Ing. Christof Knocke herangezogen (Knocke, 2003). Die Intention in der Dissertation 
von Knocke war jedoch die Freisetzung von Harnstoff zur pH-Regulierung in Schüttel-
kulturen. 
 
 
5.1.1. Untersuchung der Glucosefreisetzung aus Siliconmikrosphären und Ein-
satz in der Kultivierung von H. polymorpha 
Im Folgenden werden zunächst die Charakteristika der eingesetzten Siliconmikrosphären mit 
20% (w/w) Glucosegehalt beschrieben. Die Abbildung 5.1 zeigt die eingesetzten Silicon-
mikrosphären vor einem Freisetzungsexperiment in einer Rasterelektronenmikroskopaufnah-
me (REM-Aufnahme). Die darin enthaltenen Glucosepartikel waren eine Partikelfraktion von 
20-50 µm. Man erkennt Siliconmikrosphären von ca. 400-600 µm Durchmesser. Die 
Oberfläche weist sehr dichte und regelmäßige Kavitäten und Poren mit einem Durchmesser 
von ca. 10 µm auf. Eine Partikelverteilung der verwendeten, glucosehaltigen Siliconmikro-
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sphären ist in Abbildung 5.2 dargestellt (Dittrich, 2006). Es wurde der prozentuale Volumen-
anteil der einzelnen Fraktionen an Siliconmikrosphären gegen den mittleren Partikeldurch-
messer aufgetragen. 
 
Abb. 5.1: REM-Aufnahme der Siliconmikrosphären mit einem Glucosegehalt von 20% (w/w) 
vor der Freisetzung, wobei die Partikelfraktion von Glucose 20-50 µm betrug. Die Länge des 
abgebildeten Balkens beträgt 200 µm (Typ: Rasterelektronenmikroskop SEM 515, Fa. 
Philips, Eindhoven, Niederlande). Mit freundlicher Genehmigung von Dr. Barbara Dittrich – 
TexMC – RWTH Aachen (Dittrich, 2006). 
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Abb. 5.2: Partikelgrößenverteilung der Siliconmikrosphären mit einem Glucosegehalt von 
20% (w/w) (Typ: Partikelsizer Mastersizer 2000, Fa. Malvern, Worcestershire, 
Großbritannien). Mit freundlicher Genehmigung von Dr. Barbara Dittrich – TexMC – RWTH 
Aachen (Dittrich, 2006). 
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Es ergibt sich für die volumenbezogene Partikelgrößenverteilung der Siliconmikrosphären 
eine logarithmische Normalverteilung mit Partikeldurchmessern von ca. 300-1100 µm. Der 
Durchmesser des gewichteten Mittels beträgt 631 µm. 
 
Es wurde die Freisetzung von Glucose in wässrigen Medien untersucht, wobei das für den 
Modellorganismus H. polymorpha Wildtyp (DSM 70277) übliche Yeast Nitrogen Base-
(YNB)-Medium genutzt wurde. YNB ist ein definiertes Mineralmedium, welches z.B. auch 
von der Rhein Biotech GmbH (Düsseldorf) als Standardmedium genutzt wurde (Gellissen, 
2002; Gellissen, 2004; Stöckmann et al., 2002; Stöckmann et al., 2003a). Der Verlauf der 
Glucosefreisetzung aus Siliconmikrosphären mit einem Glucosegehalt von 20% (w/w) wurde 
in einer Dreifachbestimmung in YNB-Medium gemessen und wird in Abbildung 5.3 über den 
Verlauf der Zeit gezeigt. Es ist erkennbar, dass eine nicht-lineare Freisetzung von Glucose aus 
Polydimethylsiloxan (PDMS) über 216 h aufrechterhalten und Glucose fortwährend freige-
setzt wurde. 
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Abb. 5.3: Relative und absolute Glucosefreisetzung aus Siliconmikrosphären in YNB-
Medium. Siliconmikrosphären (■): 20% (w/w) Glucose; Sphärenm = 1,302 g; SphäreD = 631 µm; 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 4,3; 0,2 g/L 
NaN3-Zusatz im Medium. 
 
Die stärkste Freisetzung fand vom Zeitpunkt der Benetzung mit Medium bis ca. 50 h statt, 
wobei 55 mg und demnach 21% der Glucosebeladung abgegeben wurden. Danach setzte eine 
Linearisierung der Freisetzung ein. Über einen Zeitraum von 216 h (9 d) wurden insgesamt 
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nur 35% des Glucosegehalts freigesetzt. Dabei wurden 91 mg Glucose ins Medium abgege-
ben. 
 
Bei einem Füllvolumen von 10 mL YNB-Medium entspricht die freigegebene Glucosemenge 
von 91 mg einer Konzentration von 9,1 g/L. Die Kultivierung von Bakterien, Hefen und 
Pilzen wird innerhalb eines Zeitraums von 24-48 h durchgeführt. Während dieser Zeit sollen 
Glucosekonzentrationen von ca. 10-20 g/L verfüttert werden. Somit ist das Freisetzungszeit-
fenster der Siliconmikrosphären zu lang. Weiterhin sollte möglichst wenig Trägermatrix in 
den Schüttelreaktor eingetragen werden, um das Strömungsgefüge im Schüttelreaktor nicht zu 
verändern. Es sollte etwa eine fünffache Beschleunigung der Glucosefreisetzung erreicht 
werden, die im Idealfall konstant verlaufen sollte. 
 
Der Einsatz der glucosehaltigen Siliconmikrosphären wurde entsprechend dem obigen 
Experiment in einer Kultivierung mit dem Modellorganismus H. polymorpha (DSM 70277) in 
YNB-Medium getestet. Die Sauerstofftransferraten während der Kultivierungsverläufe in 
Batch-Experimenten mit 5 g/L und 10 g/L Glucose sind in Abbildung 5.4 a vergleichend 
dargestellt. Darüber hinaus wird jeweils ein Freisetzungsexperiment ohne Glucosevorlage in 
Gegenwart von H. polymorpha mit 1,25 g und 2,5 g Siliconmikrosphären in Abbildung 5.4 b 
gezeigt. 
 
In den ersten 7 h erkennt man einen exponentiell ansteigenden Verlauf der Sauerstofftransfer-
rate (OTR) in den Batch-Experimenten. Aufgrund der Inokulation mit Zellen aus der expo-
nentiellen Phase der Vorkultur und einer Animpfdichte von 0,5 OD600 gab es keine Lag-
Phase. Bei der Batch-Kultur mit 5 g/L Glucose fiel die OTR ab 7 h nach Erreichen eines 
OTR-Maximums von 0,018 mol/L/h mit Ausbildung eines Schulterpeaks bei 0,015 mol/L/h 
bis 9 h auf null. 
 
Der Ansatz mit 10 g/L Glucose stieg nach 7 h nur noch linear auf 0,033 mol/L/h an, was mit 
hoher Wahrscheinlichkeit auf den pH-Drift aus dem Wachstumsoptimum des nahezu unge-
pufferten YNB-Mediums zurückzuführen ist. Ab 9 h fiel die OTR auf 0,023 mol/L/h aufgrund 
des kompletten Verbrauchs der vorgelegten Glucose. Danach stieg die OTR wieder an, weil 
H. polymorpha unter Glucosekatabolismus gebildetes Ethanol (Nebenprodukt) als Kohlen-
stoffquelle verbraucht, was in HPLC-Stichproben erfasst werden konnte. Es handelt sich um 
Effekte des so genannten Overflow-Metabolismus, dessen Untersuchung in dem folgenden 
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Kapitel 5.2 noch ausführlicher geschildert wird und in der Literatur bereits beschrieben wurde 
(Stöckmann et al., 2003a). Es bildete sich ein zweites OTR-Maximum bei 0,032 mol/L/h, 
wonach die OTR bis 15 h Fermentationszeit auf null abfällt. Die OTR-Kurve gleicht einem 
Doppelpeak-Muster bei einer Diauxie. 
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Abb. 5.4: Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) im Batch-Betrieb und mit Silicon-
mikrosphären in YNB-Medium. a: Batch-Betrieb: 5 g/L Glucose ( ); 10 g/L Glucose ( ). 
b: Betrieb mit Siliconmikrosphären: 20% (w/w) Glucose; SphäreD  = 631 µm; Sphärenm  = 1,25 g 
(●); Sphärenm  = 2,50 g (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; q = 
1 vvm; VL = 10 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
 
Die OTR der Kulturen mit Siliconmikrosphären stieg in den ersten 7 h zuerst exponentiell 
vergleichbar mit den Batch-Kulturen an. Bei dem Ansatz mit 1,25 g Siliconmikrosphären fiel 
die OTR nach 5,6 h von einem Maximum mit 0,012 mol/L/h auf ein OTR-Plateau von 
0,002 mol/L/h. Der Ansatz mit 2,5 g Siliconmikrosphären erreichte ein fast doppeltes Maxi-
mum von 0,021 mol/L/h und fiel nach 7 h auf ein OTR-Niveau von 0,005 mol/L/h. Der Abfall 
wurde jeweils durch eine Glucoselimitierung ausgelöst. Diese recht niedrigen OTR-Plateaus 
entsprachen der Sauerstoffaufnahme proportional der Menge an freigesetzter Glucose aus den 
Siliconmikrosphären und nahmen langsam mit der Freisetzung bis auf null ab. Diese Be-
obachtung wurde anhand von HPLC-Proben bestätigt. Nach Abfall der OTR waren nur 
Glucosespuren von weniger als 50 mg/L im Medium zu detektieren. 
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Sobald die Kulturen eine OTR unter 0,001 mol/L/h erreicht hatten, wurden diese abgeerntet 
und die Biotrockenmasse bestimmt. Mit Hilfe der Biotrockenmasse konnte die metabolisierte 
Glucose aus der Massenbilanz mit Gleichung (37) und (43) (s. Kap. 4.12) berechnet werden. 
Die pH-Endwerte, die erreichten Biotrockenmassen sowie die berechneten Werte an 
verbrauchter Glucose sind in Tabelle 5.1 zusammengefasst. 
 
Tab. 5.1: pH-Endwerte, Biotrockenmassen, metabolisierte Glucose und Biomasseausbeuten 
der Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) mit Siliconmikrosphären im Vergleich 
zum Batch-Betrieb in YNB-Medium. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 250 rpm; d0 = 
50 mm; q = 1 vvm; VL = 10 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
Betriebsweise: Batch Siliconmikrosphären 
Masse an Siliconmikrosphären 
mit 20% (w/w) Glucose (mSphären)   [g]: 
- - 1,25 2,50 
pH-Endwert (pHω)   [-]: 3,7 3,1 3,7 3,2 
Biotrockenmasse (BTM)   [g/L]: 1,5 2,8 1,2 2,5 
metabolisierte Glucose (cGlc)   [g/L]: 5,0 10,0 3,6 7,7 
Biomasseausbeute (YX/S)   [g/g]: 0,30 0,28 0,33 0,32 
 
Bei der Verwendung von glucosehaltigen Siliconmikrosphären war die Biomasseausbeute mit 
0,32-0,33 etwas höher als im Batch-Betrieb mit 0,28-0,30. Die Differenz betrug 10-14% und 
liegt signifikant über der Messgüte von +/-5%. Am pH-Abfall lassen sich keine besonderen 
Unterschiede ablesen. Der Abfall betrug je nach Menge verbrauchter Glucose eine halbe bis 
ganze pH-Stufe mit End-Werten von 3,1-3,7. Die berechneten Endkonzentrationen meta-
bolisierter Glucose entsprechen grob den abiotisch gemessenen Freisetzungen von 3,1 g/L     
(-16,1%) für 1,25 g Siliconmikrosphären nach 16 h bzw. 7,8 g/L (+1,3%) für 2,5 g Silicon-
mikrosphären nach 36 h. 
 
Ein “Fed-batch-Effekt“ der Kultivierung mit Freisetzungssystemen lässt sich in der Respira-
tion am besten erkennen. Nach dem OTR-Peak, welcher aufgrund überschüssiger Glucose-
freisetzung während der Anreicherung an Biomasse entstand, deutet sich ein folgender 
Plateauverlauf an. Dieser abnehmende Plateauverlauf kann auf die Oxidation von Glucose 
zurückgeführt werden, welche noch aus den Siliconmikrosphären diffundiert. Die Ausbildung 
eines Doppelpeaks (zweiter OTR-Peak/Schulterpeak) wurde vermieden und somit vermutlich 
Nebenproduktbildung vermindert. 
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5.1.2. Untersuchung der Glucosefreisetzung aus Silicondisks und Einsatz in der 
Kultivierung mit H. polymorpha 
Die Herstellung von Siliconmikrosphären ist sehr aufwendig. Dies gilt insbesondere bei der 
Verkapselung gut löslicher hydrophiler Substanzen wie Glucose. Weiterhin ist die Dosierung 
tausender, winziger Mikrosphären bei der Handhabung von mehreren hundert Reaktoren auf-
wendiger als beispielsweise die Dosierung von Silicondisks. Silicondisks besitzen die geo-
metrische Form eines Zylinders und lassen sich einfach in großem Maßstab herstellen. Um 
eine gute Vergleichbarkeit zwischen den Ergebnissen der Experimente mit glucosehaltigen 
Siliconmikrosphären und Siliconfolien zu gewährleisten, wäre bei den Freisetzungssystemen 
die Höhe in gleicher Größenordnung wie der Sphärendurchmesser optimal. Zudem wäre ein 
großer Zylinderdurchmesser im 10er-Millimetermaßstab von Vorteil. Es kann eine Freiset-
zung hauptsächlich aus den beiden Querschnittflächen angenommen werden. Der Einfluss der 
Mantelfläche auf die Freisetzung kann bei einem Durchmesser-/Höhenverhältnis von 20 ver-
nachlässigt werden, da dieser höchstens 10% beträgt. 
 
Aus diesen Gründen wurden zunächst glucosehaltige Siliconfolien mit Schichtdicken von 
350-420 µm hergestellt [TexMC], aus denen Silicondisks mit einem Durchmesser von 22 mm 
mit Hilfe einer Stechahle gestanzt wurden. Abbildung 5.5 zeigt den Unterschied in der Be-
schaffenheit der Silicondisks ohne Glucose (a) zu Silicondisks mit 20% (w/w) Glucosegehalt 
vor der Glucosefreisetzung (b) und nach einer Glucosefreisetzung in wässrigem Medium (c).  
 
Abb. 5.5: REM-Aufnahmen der Querschnitte von Siliconfolien ohne Glucose (a) und mit 
20% (w/w) Glucosegehalt vor (b) und nach (c) der Glucosefreisetzung in wässrigem Medium 
(Typ: Rasterelektronenmikroskop SEM 515, Fa. Philips, Eindhoven, Niederlande). Der weiße 
Pfeil weist auf Mikrorisse in der Siliconmatrix durch Quellung hin. Die Länge des 
abgebildeten Balkens entspricht 200 µm. Mit freundlicher Genehmigung von Dr. Barbara 
Dittrich – TexMC – RWTH Aachen (Dittrich, 2006). 
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Die eingeschlossenen Glucosepartikel lassen sich gut von der reinen Siliconmatrix unter-
scheiden. Sie zeigen Abmessungen zwischen 20-50 µm, entsprechend der Größe der einge-
setzten Partikelfraktion. Nach der Freisetzung der enthaltenen Glucose sind Kavitäten in der 
gleichen Größenordnung zu erkennen, welche durch die aufgelöste Glucose zurückgelassen 
wurden. Der dargestellte Querschnitt nach der Freisetzung zeigt zudem Mikrorisse (weißer 
Pfeil) im Material, welche auf die Quellung der Siliconmatrix aufgrund der Auflösung der 
Glucosepartikel zurückgeführt werden (Dittrich, 2006). 
 
Es wurde wie bei der Untersuchung der Siliconmikrosphären eine Masse von 1,25 g, 
entsprechend zehn Silicondisks pro Kolben, in einem Freisetzungsexperiment eingesetzt. Ab-
bildung 5.6 zeigt die Freisetzung von Glucose aus Silicondisks im Vergleich zu Siliconmikro-
sphären im Verlauf der Zeit (vgl. Kap. 5.1.1).  
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Abb. 5.6: Glucosefreisetzung aus Silicondisks im Vergleich zu Siliconmikrosphären in YNB-
Medium. Messung: enzymatischer Glucosetest. Silicondisks (■): 20% (w/w) Glucose; HDisk = 
350 µm; DDisk = 22 mm; zDisks = 10; Disksm  = 1,279 g. Siliconmikrosphären (□): 20% (w/w) 
Glucose; SphäreD  = 631 µm; Sphärenm = 1,302 g. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 250 rpm; 
d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 4,3; 0,2 g/L NaN3-Zusatz im Medium. 
 
Bei den Silicondisks wurde zu Beginn der Freisetzung bis 12 h eine ungefähr achtfache und 
bis zum Ende der Freisetzung nur noch eine fast dreifache Freisetzung an Glucose gegenüber 
den Siliconmikrosphären beobachtet. Insgesamt wurden 74% des Glucosegehalts nach 216 h 
aus den Silicondisks freigesetzt, was 188 mg entspricht. Mit 140 mg (55%) freigesetzter 
Glucose nach 24 h trifft man in den Zielbereich einer gewünschten Glucosezufütterung.  
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Der Grund für eine höhere Freisetzung aus Silicondisks könnte sein, dass die anfängliche 
Gesamtfreisetzung durch Glucosefreisetzung aus der Mantelfläche dominiert wird. An der 
Mantelfläche liegen die Glucosepartikel durch das Ausstanzen offen und können einfach 
gelöst werden. Dies betrifft etwa 10% der Glucose. Weiterhin sind die Folien sehr dünn 
(350 µm) im Vergleich zur Partikelgröße der Glucose mit 20-50 µm. Es ist wenig Siliconhülle 
vorhanden, weshalb wahrscheinlich die Freisetzung unter anderem so schnell verläuft. 
 
Die Silicondisks wurden ebenfalls in einem biologischen Versuch mit H. polymorpha (DSM 
70277) in YNB-Medium eingesetzt (s. Abb. 5.7). Auf der Basis der zuvor gemessenen, 
höheren Freisetzungsrate der Silicondisks wurde auf die Hälfte der Masse im Vergleich zum 
biologischen Versuch mit Siliconmikrosphären (s. Abb. 5.4 b) reduziert, d.h. fünf Silicondisks 
von insgesamt 625 mg eingesetzt. Außerdem wurde das Reaktionsvolumen von 10 mL auf 
12,5 mL erhöht, um ein stärkeres OTR-Signal der RAMOS-Anlage bei Standardeinstellungen 
(s. Kapitel 4.5) zu erhalten. Der OTR-Verlauf im Batch-Experiment mit 10 g/L Glucose 
verlief identisch mit dem aus Abbildung 5.4 a (s. Kap. 5.1.1). 
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Abb. 5.7: Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) im Batch-Betrieb und mit 
Silicondisks in YNB-Medium. Batch-Betrieb ( ): 10 g/L Glucose. Silicondisks (●): 20% 
(w/w) Glucose; H = 350 µm; D = 22 mm; z = 5; Disksm  = 0,625 g. Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; q = 1 vvm; VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
 
Bei dem Fed-batch-Experiment mit Silicondisks gleicht der Anstieg der OTR bis 7 h dem 
Batch-Betrieb. Nach einem OTR-Maximum von 0,019 mol/L/h folgte aufgrund von Glucose-
limitierung ein absinkender OTR-Wert. Im Folgenden kam es bei der Kultur zur Ausbildung 
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eines OTR-Plateaus, das wie bei den Siliconmikrosphären bei 0,005 mol/L/h ansetzte, jedoch 
über 15 h verblieb. Weiterhin wurde nur ein OTR-Peak detektiert. Dies ist auf die Glucose-
limitierung und damit Verminderung der Nebenproduktbildung wie z.B. Ethanol 
zurückzuführen. Im späteren Verlauf der Freisetzung wurde mehr Glucose freigesetzt als bei 
Siliconmikrosphären (vgl. Abb. 5.4 b). Dies führte zu einer besseren Versorgung von H. poly-
morpha mit der Kohlenstoffquelle und einer folglich höheren Atmungsrate in der Limi-
tierungsphase. Die Endwerte der Kultivierungen mit Silicondisks, den Siliconmikrosphären 
und dem Batch-Betrieb sind in der folgenden Tabelle zusammengestellt. Die metabolisierte 
Glucose wurde mit Gleichung (37) und (43) berechnet (s. Kap. 4.12). 
 
Tab. 5.2: pH-Endwerte, Biotrockenmassen, metabolisierte Glucose und Biomasseausbeuten 
aus der Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) mit Silicondisks im Vergleich zur 
Batch-Kultur und Kultur mit Siliconmikrosphären aus Kap. 5.1.1. Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; q = 1 vvm; VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
Betriebsweise: Batch Fed-batch mit 
Silicondisks 
Fed-batch mit 
Siliconmikrosphären
Masse an Freisetzungssystemen 
mit 20% (w/w) Glucose (m)   [g]: 
- 0,625 1,25 
pH-Endwert (pHω)   [-]: 3,1 3,5 3,7 
Biotrockenmasse (BTM)   [g/L]: 2,8 1,9 1,2 
metabolisierte Glucose (cGlc)   [g/L]: 10,0 5,5 3,6 
Biomasseausbeute (YX/S)   [g/g]: 0,28 0,35 0,33 
 
Es konnte mit der Hälfte der Masse bei Einsatz von Silicondisks ein höherer Glucoseausstoß 
im Vergleich zu Siliconmikrosphären erreicht werden. Die Biomasseausbeute wurde beim 
Einsatz von Silicondisks im Vergleich zu Siliconmikrosphären nur geringfügig mit 6,1% 
übertroffen. Die Differenz der Biomasseausbeute zum Batch-Betrieb ist mit 25% signifikant. 
Anhand dieser Experimente wurden für das weitere Vorgehen und für die Optimierung die 
Silicondisks favorisiert. Jene zeichnen sich neben den besseren Ausbeuten und den geeigneten 
Freisetzungsraten durch eine deutlich einfachere Handhabung aus.  
 
 
5.1.3. Untersuchung der Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit Zuschlägen und 
Einsatz in der Kultivierung von H. polymorpha 
Um ein möglichst lineares Freisetzungsprofil zu erhalten, wurden Polyvinylalkohlpartikel 
(PVAl) getestet. Polyvinylalkohol soll nach Kontakt mit wässrigem Medium als Quellkörper 
und durch die zusätzliche Wasseraufnahme mehr Mikrorisse in der Siliconmatrix erzeugen 
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(Morita et al., 2003). Daraus soll eine schnellere Freisetzung resultieren. Als weiterer 
Zuschlag wurden Bariumsulfatpartikel getestet. Bariumsulfat soll die Dichte der Siliconmatrix 
erhöhen, so dass die Silicondisks auch in den salzhaltigen Kulturmedien absinken. Barium-
sulfat ist für Zellen unbedenklich, da es aufgrund seiner geringen Löslichkeit nicht toxisch ist. 
Es wird in der Medizin als Röntgenkontrastmittel verwendet (Lamsa et al., 2006; 
Yousefzadeh et al., 2006). 
 
 
5.1.3.1. Untersuchung der Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit einem Zuschlag von 
Polyvinylalkohol  
Es wurden 5% (w/w) Polyvinylalkohol-(PVAl)-Partikel (MW ≈ 47.000 g/mol) zusätzlich zu 
20% (w/w) Glucose in die Siliconmatrix eingearbeitet. Die Auswirkungen der PVAl-Partikel 
in der Siliconmatrix wurden durch Freisetzungsexperimente von Silicondisks mit einer 
Diskhöhe von 420 µm und 700 µm in YNB-Medium bestimmt. In Abbildung 5.8 wird die 
absolute und relative Freisetzung von Glucose im Verlauf von 72 h dargestellt. Es erfolgte 
eine nicht-lineare Freisetzung, wobei in den ersten 6 h bereits 50% des Glucoseinhalts 
freigegeben wurde (s. Abb. 5.8 a). Die Silicondisks mit einem Zuschlag von PVAl-Partikeln 
zeigten eine 1,5-fach bis doppelte, relative Glucosefreisetzung im Vergleich zu Silicondisks 
ohne PVAl-Partikel. Es werden 75% des Glucosegehalts schon nach 30 h anstatt nach 216 h 
freigesetzt. 
 
Absolut wurde bei Einsatz einer Silicondisks mit PVAl-Partikeln nach 24 h ebenfalls eine 1,5-
fach höhere Freisetzung der glucosehaltigen im Vergleich zu Silicondisks erreicht (s. Abb. 
5.8 b). Betrachtet man die Silicondisks mit 700 µm Diskhöhe, wird die dreifache Masse in 
Bezug auf die ursprünglichen Silicondisks ohne Zuschlag freigesetzt. Dies ist mit größter 
Wahrscheinlichkeit auf die Mantelfläche zurückzuführen. Es zeigte sich somit, dass der 
Zuschlag der PVAl-Partikel in der Siliconmatrix die angestrebte Beschleunigung der Frei-
setzung bewirkt. Als Grund hierfür wird die zusätzliche Quellung der PVAl-Partikel 
angenommen. Abbildung 5.9 zeigt REM-Aufnahmen der Siliconmatrix mit PVAl-Partikeln 
(Dittrich, 2006). Es wurden Poren mit Durchmessern von wenigen Mikrometern und 
Kavitäten mit Abmessungen zwischen 20-50 µm beobachtet, die auf zurückgelassene 
Hohlräume durch freigesetzte Glucosepartikel zurückzuführen sind (s. Abb. 5.9 a & b).  
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Abb. 5.8: Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit und ohne PVAl-Partikeln in YNB-
Medium. Messung: enzymatischer Glucosetest. Silicondisks mit PVAl-Partikeln: 20% (w/w) 
Glucose; 5% (w/w) PVAl; DDisk = 22 mm; Diskm  = 159,9 mg und HDisk = 420 µm (●); Diskm  = 
250,7 mg und HDisk = 700 µm (♦). Silicondisk ohne Zuschlag: 20% (w/w) Glucose ( ); 
Diskm  = 142,1 mg; HDisk = 350 µm; DDisk = 22mm. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
250 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL; pHα = 4,3; 0,2 g/L NaN3-Zusatz im Medium. 
 
 
Abb. 5.9: REM-Aufnahmen von Querschnitten der Silicondisk mit PVAl-Partikeln mit 20% 
(w/w) Glucosegehalt vor (a) und nach (b) der Freisetzung. Die Länge des abgebildeten 
Balkens entspricht 200 µm. Mit freundlicher Genehmigung von Dr. Barbara Dittrich – 
TexMC – RWTH Aachen (Dittrich, 2006). 
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Die vor und nach der Glucosefreisetzung vorhandenen PVAl-Partikel sind homogen innerhalb 
der Siliconmatrix verteilt und weisen Partikelgrößen von 20-50 µm auf. Weiterhin wurden 
schmale Kavitäten beobachtet, deren laterale Abmessungen zwischen 50-100 µm liegen. 
Diese wurden auf Risse in der Siliconmatrix zurückgeführt, welche durch die Quellung der 
Matrix entstehen. Die Kavitäten treten in allen Bereichen des betrachteten Querschnitts auf 
und können somit wohl auf die Quellung der Matrix durch die Auflösung der Glucosepartikel 
als auch auf die Quellung der Matrix durch die Wasseraufnahme der PVAl-Partikel zurückge-
führt werden (Dittrich, 2006). 
 
Im Anschluss sollte die Auswirkung der betrachteten Quellungseffekte bei der Glucosefrei-
setzung in einem Hefekulturexperiment gezeigt werden. Es wurden fünf Silicondisks mit 
PVAl-Partikeln in einem biologischen Versuch mit H. polymorpha (DSM 70277) eingesetzt. 
Abbildung 5.10 zeigt die OTR im Verlauf von 48 h. Der Effekt der PVAl-Partikel wurde in 
der Atmungsrate besonders deutlich. Im Fed-batch-Experiment wurde bei einer Masse von 
715 mg an eingebrachten Silicondisks mit PVAl-Partikeln ein OTR-Maximum von 
0,026 mol/L/h erzielt. Das Erreichen eines 1,5-fach höheren OTR-Maximums im Vergleich 
zu Silicondisks ohne Zuschlag (s. Abb. 5.7) ist auf die höhere Glucosefreisetzung zurück-
zuführen und geht mit den Ergebnissen der Freisetzungsexperimente konform.  
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Abb. 5.10: Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) im Batch-Betrieb und Fed-batch-
Betrieb mit Silicondisks mit PVAl-Partikeln in YNB-Medium. Batch mit 10 g/L Glucose 
(▲); Fed-batch mit Silicondisks mit PVAl-Partikeln (●): 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) 
PVAl; Disksm  = 0,715 g; zDisks = 5; HDisk = 350 µm; DDisk = 22 mm. Versuchsbedingungen: 
VL = 12,5 mL; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; q = 1 vvm; T = 37°C; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
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Der OTR-Peak des Overflow-Metaboliten Ethanol im Batch-Betrieb zeigt sich im Fed-batch-
Verfahren ebenfalls in Form eines sehr kleinen Doppelpeaks (Schulterpeaks) mit niedrigem 
Integral. Daraus kann geschlossenen werden, dass der Anteil an Ethanol im Medium geringer 
als im Batch-Betrieb ist. Zudem kann es als Hinweis betrachtet werden, dass die Freisetzungs-
rate der Silicondisks mit PVAl-Partikeln zu Beginn der Freisetzung die benötigte Glucose-
menge für H. polymorpha bei einer Animpfdichte von 0,5 OD600 bei weitem übertrifft. 
 
Das OTR-Plateau setzt bei ca. 0,008 mol/L/h an und ist somit ebenfalls etwas höher als bei 
Silicondisks ohne Zuschlag. Im weiteren Verlauf der Kultivierung ist das OTR-Plateau nicht 
linear fallend, sondern eher asymptotisch fallend und hielt bis 40 h auf signifikantem Niveau 
an. Bei Silicondisks ohne Zuschlag überdauerte das Plateau 50 h. Insgesamt wurden 11,5 g/L 
Glucose verfüttert, was zu einer Biotrockenmasse von 4,1 g/L führte (s. Tab. 5.3). Damit 
liegen die Biomasseausbeuten um 28,6% höher als im Batch-Betrieb und um 5,9% höher als 
beim Einsatz mit Silicondisks ohne Zuschlag. Die metabolisierte Glucose wurde mit 
Gleichung (37) und (43) berechnet (s. Kap. 4.12). 
 
Tab. 5.3: pH-Endwerte, Biotrockenmassen, metabolisierte Glucose und Biomasseausbeuten 
aus der Kultivierung mit Silicondisks mit PVAl-Partikeln im Vergleich zur Batch-Kultur und 
Kultur mit Silicondisks ohne Zuschlag (vgl. Kapitel 5.1.2). Versuchsbedingungen: VL = 
12,5 mL; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; q = 1 vvm; T = 37°C; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
Betriebsweise: Batch Fed-batch 
Silicondisks mit 
PVAl-Partikel 
Fed-batch 
Silicondisks 
ohne Zuschlag 
Masse an Freisetzungssystemen 
mit 20% (w/w) Glucose (m)   [g]: 
- 0,720 0,625 
pH-Endwert (pHω)   [-]: 3,1 3,0 3,5 
Biotrockenmasse (BTM)   [g/L]: 2,8 4,1 1,9 
metabolisierte Glucose (cGlc)   [g/L]: 10,0 11,5 5,5 
Biomasseausbeute (YX/S)   [g/g]: 0,28 0,36 0,35 
 
Die Verwendung von PVAl-Partikel führte zu einer nahezu vollständigen Freisetzung der 
Glucose aus der Siliconmatrix innerhalb einer relativ kurzen Zeit von 24-36 h. Dieser Zeit-
rahmen entspricht den gängigen Fermentationszeiten in der Bioverfahrenstechnik. Dennoch 
war das Freisetzungsprofil der Silicondisks mit PVAl-Partikeln für die Kultivierung von 
Mikroorganismen nicht optimal. Am Anfang wurde zu viel Glucose freigesetzt und zum Ende 
der Fermentation immer weniger. Das gegenteilige Freisetzungsverhalten wurde jedoch 
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benötigt. Es wurden deshalb keine weiteren Versuche unter Verwendung von Silicondisks mit 
PVAl-Partikeln durchgeführt 
 
 
5.1.3.2. Untersuchung der Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit einem Zuschlag von 
Bariumsulfat 
Um die Auswirkungen von Bariumsulfatpartikeln zu testen, wurden analog zu dem vor-
herigen Kapitel Freisetzungsexperimente durchgeführt. Die Freisetzungsexperimente erfolg-
ten ebenfalls in YNB-Medium. Abbildung 5.11 zeigt die relativ und absolut freigesetzte 
Glucosemenge aus Silicondisks mit BaSO4- und PVAl-Partikeln im Verlauf von 72 h (s. Abb. 
5.8). Vergleicht man die Freisetzungen der verschiedenen Silicondisks, so ist erkennbar, dass 
das Profil bei der Freisetzung aus Silicondisks mit Bariumsulfatpartikeln zu Beginn flacher 
verläuft (s. Abb. 5.11). 
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Abb. 5.11: Vergleich der Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit BaSO4-Partikeln zu 
Silicondisks mit PVAl-Partikeln in YNB-Medium. a: relative Glucosefreisetzung; b: absolute 
Glucosefreisetzung. Messung: enzymatischer Glucosetest. Silicondisks mit BaSO4-Partiklen 
(●): 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; HDisk = 700 µm; DDisk = 22 mm; Diskm  = 
292,7 mg. Silicondisks mit PVAl-Partikeln: 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) PVA; 
Diskm  = 159,9 mg und HDisk = 420 µm ( ); Diskm  = 250,7 mg und HDisk = 700 µm ( ). Ver-
suchsbedingungen: T = 37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL; pHα = 4,3; 0,2 g/L 
NaN3-Zusatz im Medium. 
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Die Kinetik lässt sich als Wurzel-t-Kinetik beschreiben mit einer Freisetzungsrate von 
8,30 mg/h0,5 (+/- 0,23 mg/h0,5) (s. Abb. 5.11 b) (Higuchi, 1963; Langer, 1980). Ab 30-36 h 
kann die Freisetzung aufgrund der Verarmung an Glucose in den Silicondisks nicht mehr mit 
einer einfachen Wurzel-t-Funktion beschrieben werden. Es kam zu einer vollständigen Frei-
setzung der enthaltenen Glucose nach ca. 60 h.  
 
Die Silicondisks mit BaSO4-Partikeln wurden in einem biologischen Experiment getestet. 
Abbildung 5.12 zeigt die OTR der H. polymorpha-Kulturen im Batch-Betrieb und im Fed-
batch-Experiment durch Silicondisks mit BaSO4-Partikeln. Im Batch-Experiment mit 10 g/L 
Glucose wurde der bereits beschriebene Doppelpeak in der OTR aufgrund von Overflow-
Metabolismus detektiert (s. Abb. 5.12). Im Fed-batch-Experiment wurden drei Silicondisks 
mit BaSO4-Partikeln eingesetzt. In dessen Verlauf wurde ein einfacher OTR-Peak, gefolgt 
von einem Plateau, beobachtet. Das OTR-Plateau setzt bei 0,01 mol/L/h an und nimmt 
langsam über 48 h ab. Durch den Einsatz von drei Silicondisks mit BaSO4-Partikeln wurden 
ca. 70% des OTR-Maximums von fünf Silicondisks mit PVAl-Partikeln erreicht. Der OTR-
Peak im Fed-batch-Betrieb durch Silicondisks mit BaSO4-Partikeln zeigte keinen Doppel-
peak. Dies wird auf die geringe Freisetzung von Glucose innerhalb der ersten 10 h 
zurückgeführt, die zur Verringerung einer Akkumulation beiträgt.  
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Abb. 5.12: Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) im Batch-Betrieb und im Fed-
batch-Betrieb durch Silicondisks mit BaSO4-Partikeln in YNB-Medium. Batch mit 10 g/L 
Glucose ( ); Fed-batch durch Silicondisks mit BaSO4-Partikeln (●): 20% (w/w) Glucose; 5% 
(w/w) BaSO4; Disksm  = 0,715 g; HDisk = 350 µm; DDisk = 22 mm. Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 250 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; q = 1 vvm; OD600,α = 0,5; pHα = 4,3. 
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Je geringer der Überschuss des Glucoseangebots ist, umso geringer scheint die Nebenprodukt-
bildung zu sein. Dies kann anhand eines Vergleichs zum Batch-Experiment mit hohen Start-
konzentrationen an Glucose geschlossen werden. Im Batch-Betrieb ist eine starke Ausprägung 
des zweiten OTR-Peaks aufgrund des Abbaus der Nebenprodukte zu erkennen. Genauer wird 
die Nebenproduktbildung durch Overflow-Metabolismus im Kapitel 5.2 beschrieben. Durch 
Verminderung der Nebenproduktbildung mittels “Slow-release Fed-batch-Technik“ durch 
Silicondisks mit BaSO4-Partikeln wurde eine 10,8% höhere spezifische Biomasseausbeute im 
Vergleich zum Batch-Betrieb und noch eine 6,9% höhere spezifische Biomasseausbeute im 
Vergleich zum Fed-batch-Betrieb durch Silicondisks mit PVAl-Partikeln erreicht. Die Werte 
sind in Tabelle 5.4 zusammengefasst. Die metabolisierte Glucose wurde mit Gleichung (37) 
und (43) berechnet (s. Kap. 4.12). 
 
Tab. 5.4: pH-Endwerte, Biotrockenmassen, metabolisierte Glucose und Biomasseausbeuten 
aus der Fed-batch-Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) durch Silicondisks mit 
BaSO4-Partikeln im Vergleich zum Batch-Betrieb und Fed-batch-Betrieb durch Silicondisks 
mit PVAl-Partikeln aus Kapitel 5.1.3. 
Betriebsweise: Batch Fed-batch 
Silicondisks mit 
BaSO4-Partikeln 
Fed-batch 
Silicondisks mit 
PVAl-Partikeln 
Masse an Freisetzungssystemen 
mit 20% (w/w) Glucose (m)   [g]: 
- 0,560 0,720 
pH-Endwert (pHω)    [-]: 3,1 3,1 3,0 
Biotrockenmasse (BTM)   [g/L]: 2,76 3,9 3,3 
metabolisierte Glucose (cGlc)   [g/L]: 10,0 12,7 11,5 
Biomasseausbeute (YX/S)   [g/g]: 0,28 0,31 0,29 
 
In den durchgeführten Experimenten zu Silicondisks mit BaSO4-Partikeln zeigte sich eben-
falls eine Beschleunigung der Freisetzung im Vergleich zu Silicondisks ohne Zuschlag. Es 
wurde jedoch im Gegensatz zu Silicondisks mit PVAl-Partikeln eine niedrigere Freisetzungs-
rate zu Beginn der Freisetzung erreicht, die den Bedürfnissen der Kulturen eher entsprach. 
Außerdem zeigt der weitere Verlauf der Freisetzung von Glucose ein höheres Niveau und ist 
für eine Fed-batch-Führung besser geeignet. Der gesamte Glucosegehalt wird binnen ca. 60 h 
freigesetzt und bewegt sich damit im üblichen Zeitrahmen für Kultivierungen. Aus diesen 
Gründen wurden weitere Experimente unter Einsatz von Silicondisks mit BaSO4-Partikeln 
vorgenommen. 
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5.1.4. Einfluss der Zylinderhöhe auf die Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit 
Bariumsulfatpartikeln 
Der Einfluss der Zylinderhöhe auf die Glucosefreisetzung wurde durch Freisetzungs-
experimente von Silicondisks mit BaSO4-Partikeln untersucht. Alle Silicondisks hatten nach 
wie vor einen Durchmesser von 22 mm. Die Silicondisks besaßen jedoch unterschiedliche 
Zylinderhöhen von 0,7 mm, 1,1 mm, 1,8 mm und 2,9 mm. Die verschiedenen Silicondisks 
wurden in YNB-Medium eingesetzt und die Freisetzung bestimmt. Die 2,9-mm-Silicondisks 
mit BaSO4-Partikeln wurden in einer Doppelbestimmung gemessen. Alle Messungen wurden 
in einem Dreifachexperiment durchgeführt. Ergänzend wurden 1,8 mm und 2,9 mm hohe 
Silicondisks mit BaSO4-Partikeln in Syn6-MES-Medium untersucht. Abbildung 5.13 zeigt die 
absolute und relative Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit BaSO4-Partikeln mit unter-
schiedlicher Höhe in beiden Medien. 
 
Bei allen Silicondisks mit BaSO4-Partikeln wurde eine Wurzel-t-Kinetik beobachtet bis die 
Glucose fast komplett aus den Disks freigesetzt war. Es wurden verschiedene Freisetzungs-
geschwindigkeiten beobachtet, wenn die Höhe der Disks variiert wurde. Die 0,7-mm-Silicon-
disk mit BaSO4-Partikeln setzte die gesamte Glucosebeladung von 59 mg innerhalb von 54 h 
frei (Abb. 5.13 a). Die Kinetik folgte dem Wurzel-t-Verlauf für mindestens 36 h. Die 1,1-mm-
Silicondisk mit BaSO4-Partikeln setzte innerhalb von 54 h 77 mg Glucose (84%) frei und 
93% des Glucosegehalts innerhalb von 75 h, was 83 mg entspricht. Bis 75 h setzte die 1,8-mm 
hohe Silicondisk mit BaSO4-Partikeln 115 mg (76%) der 151 mg Glucosebeladung frei. Die 
Freisetzung aus 2,9-mm-Silicondisks mit BaSO4-Partikeln erreichte 125 mg (50% der 243 mg 
Gesamtglucose) in 75 h. Die Reproduzierbarkeit in allen Experimenten war gut, was durch 
zwei unabhängige Datensätze in YNB-Medium je in Dreifachbestimmung demonstriert 
wurde. Die Freisetzung der 2,9-mm-Silicondisks mit BaSO4-Partikeln in Syn6-MES-Medium 
verlief im Vergleich zur Kurve in YNB-Medium nahezu identisch (Abb. 5.13 a). 
 
Substanzfreisetzungen, welche durch Diffusion der Substanz innerhalb der polymeren Matrix 
kontrolliert werden, lassen sich durch das II. Fick’sche Gesetz beschreiben und zeigen häufig 
eine so genannte Wurzel-t-Kinetik. Dies wurde auch als Charakteristik von Matrixsystemen 
mit homogen dispergierten Wirkstoffen von Langer und Baker belegt (Baker, 1987; Langer, 
1980). Die folgende Gleichung von Higuchi kann benutzt werden, um die Freisetzung von 
Glucose aus Silicondisks zu beschreiben (Higuchi, 1963; Langer, 1980): 
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tCCD2AM ASGlc ⋅⋅⋅⋅⋅=  (48) 
 
mit GlcM  Masse an freigesetzter Glucose [mg], 
A Oberfläche der Disk [mm2], 
D Diffusionskoeffizient [mm2/s], 
CA Menge an Glucose pro Volumeneinheit an Matrix [mg/mm3], 
CS Löslichkeit von Glucose pro Volumeneinheit an Matrix [mg/mm3], 
t Zeit [s]. 
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Abb. 5.13: Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit BaSO4-Partikeln unterschiedlicher Zylin-
derhöhe in YNB- und Syn6-MES-Medium. Vergleich einer relativen (a) und absoluten (b) 
Glucosefreisetzung. Messung: enzymatischer Glucosetest. Silicondisks mit BaSO4-Partikeln 
getestet in YNB: HDisk = 0,7 mm (▼), 1,1 mm (■), 1,8 mm (♦) und Doppelexperiment 
2,9 mm (▲; ●). Silicondisks mit BaSO4-Partikeln getestet in Syn6-MES: 1,8-mm ( ) und 2,9-
mm (□). Die Liniengraphen repräsentieren Anpassungsfunktionen aus Wurzel-t-Kinetiken. 
Die entsprechenden Massenströme sind in Tabelle 5.6 gezeigt. Silicondisks mit BaSO4-
Partikeln: 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) Bariumsulfat; DDisk = 22 mm; zDisk = 1. Versuchs-
bedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 50 mL; 0,2 g/L NaN3-Zusatz im 
Medium. 
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Die Gleichung gilt bis ca. 60% der enthaltenen Glucosemenge freigesetzt wurde bzw. die 
Sättigungskonzentration (CS) unterschritten wird (Randbedingungen; s. Kap. 3.3.2). Nimmt 
man an, dass alle Parameter der Gleichung (48) für eine Disk konstant sind außer der Zeit, 
kann man die folgende vereinfachte Gleichung (49) von Peppas verwenden, um die 
resultierende freigesetzte Masse an Glucose aus einer Disk zu berechnen (Ritger und Peppas, 
1987a; Ritger und Peppas, 1987b).  
nt tk
M
M ⋅=
∞
 (49) 
 
mit Mt/M∞ relative Freisetzung [-], 
 k diffusive Kinetikkonstante [s-n], 
 t Zeit [s], 
 n diffusiver Exponent (= 0,5 für Fick’sche Diffusion) [-]. 
 
Angepasst an die absolute Freisetzung aus Gleichung (48) folgt:  
5,0
GlcGlc tmzM ⋅⋅= &  (50) 
 
mit z Anzahl der Silicondisks [-], 
 Glcm&  Massenstrom der Glucose [mg/h0,5]. 
 
Die Freisetzungsgeschwindigkeit von Glucose erhöhte sich mehr oder weniger linear (r = 
0,95) von 1,1- zu 2,9-mm-Silicondisks (Abb. 5.13 b) in Anlehnung an die Oberflächenverhält-
nisse von Disk zu Disk, welche in Tabelle 5.6 gezeigt sind. Ein größerer Sprung wurde 
zwischen 0,7-mm- und 1,1-mm-Silicondisks mit BaSO4-Partikeln entdeckt, welcher ver-
mutlich auf andere Effekte neben der Oberflächenänderung beruht. Gleichung (50) in Kombi-
nation mit charakteristischen Massenströmen von Glucose aus den Silicondisks mit BaSO4-
Partikeln, welche aus Tabelle 5.5 zu entnehmen sind, beschreiben die Freisetzungskinetiken 
in Wurzel-t-Abhängigkeit. Die Standardabweichungen betragen hierbei weniger als +/-10%. 
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Tab. 5.5: Zusammenfassung der Charakteristiken von Silicondisks mit BaSO4-Partikeln (D = 
22 mm; 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4). Die Oberfläche der 0,7-mm-Disk betrug 
809 mm2.  
Diskhöhe 
(H) 
[mm] 
Disk-zu-Disk-Oberflächen- 
Verhältnis 
[-] 
Massenstrom an Glucose 
Glcm&  
[mg/h0,5] 
0,7 1,00 8,3 +/-0,13 
1,1 1,03 13,1 +/-0,11 
1,8 1,09 13,7 +/-0,09 
2,9 1,19 14,0 +/-0,10 
 
Kapitel 5.2: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von H. polymorpha 99 
5.2. Fed-batch-Kultivierung von Hansenula polymorpha durch Slow-re-
lease-Technik 
Aus den Experimenten in Kapitel 5.1 wurde eine Diskhöhe von 1,8 mm als optimal für die 
folgenden Wachstums- und Produktbildungsanalysen angesehen. Man kann mit relativ 
wenigen Silicondisks (ca. 2-5) dieser Höhe vergleichbare Glucosekonzentrationen zu einem 
Batch-Experiment mit 20 oder 40 g/L Glucose innerhalb von 24 h bzw. 48 h verfüttern. Es 
kann außerdem bis zu 70 h eine Glucoseversorgung gewährleistet werden. 
 
 
5.2.1. Vergleich von YNB- mit Syn6-MES-Medium zur Kultivierung von H. poly-
morpha 
Um bei H. polymorpha möglichst unlimitiertes Wachstum zu erhalten, musste ein gut ge-
puffertes Medium verwendet werden. Hierzu wurde Syn6-Medium gewählt, welches als Fed-
batch-Medium bekannt ist. Das Medium wurde mit 0,14 M 2-N-Morpholinethansulfonsäure 
(MES) gepuffert und im Vergleich zu dem Standardmedium YNB analysiert. Zu diesem 
Zweck wurden die Medien mit 20 g/L Glucose im Batch-Verfahren in einer Dreifachbe-
stimmung eingesetzt. Alle Ansätze wurden aus einer Vorkultur auf YNB-Medium mit Zellen 
aus der exponentiellen Phase angeimpft. Das folgende Diagramm 5.14 zeigt den OTR-Verlauf 
der Kulturen auf YNB- und Syn6-MES-Medium. 
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Abb. 5.14: OTR-Vergleich von H. polymorpha (DSM 70277) im Batch-Betrieb mit 20 g/L 
Glucose in YNB- und Syn6-MES-Medium. Medium: YNB ( ) mit pHα = 4,3; Syn6-
MES (●) mit pHα = 6,4. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
12,5 mL; OD600,α = 0,5. 
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Bei beiden Ansätzen stieg die OTR durch Animpfen mit Zellen aus der exponentiellen Phase 
der Vorkultur direkt an. Am Anfang war das Wachstum in YNB-Medium schneller, da es 
einen pH-Startwert von 4,3 hatte und somit im Gegensatz zu Syn6-MES-Medium mit 6,4 im 
pH-Optimum lag (Moon et al., 2002). Ab 6 h kann man anhand des Plateaus bei dem YNB-
Ansatz erkennen, dass es zu einer Limitierung oder Inhibierung kam, während dies bei dem 
Syn6-MES-Ansatz nicht der Fall war. Bei beiden Medien wurde ein Doppelpeak-Muster in 
der OTR ausgebildet. Während der Ausprägung des ersten OTR-Peaks wurde Glucose ver-
stoffwechselt und Ethanol gebildet. Während der Bildung des zweiten OTR-Peaks wurde 
Ethanol wieder abgebaut. Der zweite OTR-Peak war bei den Syn6-MES-Ansätzen sogar 
höher als der erste, weswegen von einer höheren Ethanolbildung als auf YNB-Medium ausge-
gangen werden konnte. Zusätzlich zu der fortwährenden Aufnahme der Atmungsrate wurden 
nach Abbruch des Versuchs pHω, OD600,ω und Biotrockenmasse bestimmt (s. Tab. 5.6). 
 
Tab. 5.6: Biotrockenmassen, optische Dichten, pH−Εndwerte, Biomasseausbeuten und 
Wachstumsraten aus der Batch-Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) in YNB- und 
Syn6-MES-Medium mit 20 g/L Glucose. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 
50 mm; VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5. 
Medium: YNB Syn6-MES 
Biotrockenmasse (BTMω)   [g/L]: 4,2 7,8 
optische Dichten(OD600,ω)   [-]: 18,8 34,7 
pH-Startwerte (pHα)   [-]: 4,3 6,4 
pH-Endwerte (pHω)   [-]: 2,7 5,6 
Biomasseausbeute (YX/S)   [-]: 0,21 0,39 
Wachstumsrate (µ)   [h-1] 0,41 0,50 
 
Es ist deutlich zu erkennen, dass bei Syn6-MES-Ansätzen eine höhere Biomasseausbeute 
erreicht wurde. Die spezifische Biomasseausbeute (YX/S) mit 0,39 auf Syn6-MES-Medium ist 
um 85,7% höher als auf YNB-Medium mit 0,21. Damit verbunden wurde auch eine höhere 
optische Dichte erzielt. Der pH-Wert der YNB-Ansätze sank im Durchschnitt um 1,56 pH-
Stufen. Bei den Syn6-MES-Ansätzen waren es nur 0,82 pH-Stufen, was auf eine bessere 
Pufferung durch MES zurückzuführen ist. Auch die maximalen Wachstumsraten von H. poly-
morpha auf Syn6-MES-Medium waren im Mittel mit 0,5 h-1 höher als in YNB-Medium mit 
0,41 h-1. Auf Grund der höheren Biomasseausbeute, höherer Wachstumsrate und stärkerer 
Ausbildung des zweiten OTR-Peaks, welcher repräsentativ für Nebenprodukte durch Over-
flow-Metabolismus ist, wurden die weiteren Versuche mit Syn6-MES-Medium durchgeführt. 
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5.2.2. Ermittlung der möglichen Biomassekonzentration in Syn6-MES-Medium 
bei Batch-Kulturen von H. polymorpha (DSM 70277) 
Die erreichbaren Biotrockenmassen sollten im Batch-Betrieb geprüft werden, um die Grenzen 
dieser Betriebsweise zu ermitteln. Außerdem sollten mögliche Limitierungen und das Ausmaß 
des Overflow-Metabolismus von H. polymorpha auf Syn6-MES-Medium eingeschätzt 
werden. Daher wurden Experimente mit steigenden Glucosestartkonzentrationen durchge-
führt, welche in folgender Abbildung 5.15 dargestellt sind.  
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Abb. 5.15: OTR-Vergleich von H. polymorpha (DSM 70277) in Batch-Kulturen mit 5-60 g/L 
Glucosestartkonzentrationen in Syn6-MES-Medium. Glucosekonzentration: 5 g/L (▼); 
10 g/L (○); 15 g/L (■); 20 g/L (◊); 40 g/L (♦); 50 g/L ( ); 60 g/L (●). Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 6,4. 
 
Der OTR-Peak bei 8 h im Batch-Experiment mit 5 g/L Glucose hatte nahezu Idealform, weil 
er exponentiell anstieg und beinahe senkrecht wieder abfiel. Dies zeugte von kaum 
vorhandener Overflow-Aktivität. Bei dem Ansatz mit 10 g/L Glucose war eine Dreieckbil-
dung des OTR-Peaks zu sehen, was auf geringe Overflow-Aktivität zurückzuführen war. Es 
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ist zu erkennen, dass es bei dem Versuch mit 15 g/L Glucose zu einer Ausbauchung des OTR-
Peaks durch Overflow-Metabolite kam. Bei einer Konzentration von 20 g/L Glucose bildete 
sich ein zweiter Peak repräsentativ für Overflow-Metabolite bei 12 h aus. Bei 40 g/L Glucose 
wies die Kultur einen dritten OTR-Peak bei 16 h auf, welcher ein weiteres Nebenprodukt 
repräsentierte. Bei 50 g/L Glucose kam ein vierter OTR-Peak hinzu. Dieser erschien bei 12 h 
zwischen dem ersten Peak und den vorher erschienen zweiten und dritten Peak, was an dem 
OTR-Muster erkannt werden kann. Dies führte scheinbar zu einer Verschiebung der Verstoff-
wechselung der repräsentativen Nebenprodukte und damit auch der OTR-Peaks um 4 h. Ab 
60 g/L Glucose fiel die OTR nach dem zweiten Peak von 0,055 mol/L/h auf 0,020 mol/L/h ab 
und verweilte dort für 20 h. Eventuell wurden hier inhibierende Substanzen gebildet, die ein 
weiteres Wachstum stark verlangsamten oder hemmten. Am Ende der jeweiligen Versuche 
wurden pHω, OD600,ω und Biotrockenmasse gemessen. Die Ergebnisse geben weiteren 
Aufschluss auf die herrschenden Kultivierungsbedingungen und sind in Tabelle 5.7 gezeigt. 
 
Tab. 5.7: Biotrockenmassen, optische Dichten, pH-Endwerte, Biomasseausbeuten und 
Wachstumsraten aus der Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) in Syn6-MES-
Medium mit unterschiedlicher Glucosestartkonzentrationen. Versuchsbedingungen: T = 37°C; 
n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; Syn6-MES-Medium; pHα = 6,4; OD600,α = 0,5. 
Glucosestartkonzentration 
(cGlc,α)   [g/L]: 
5 10 15 20 40 50 60 
Biotrockenmasse (BTMω) [g/L]: 2,4 4,6 6,5 8 11,5 12,2 12,7 
optische Dichte (OD600,ω)   [-]: 8,8 17,5 27,7 35,3 51,4 54,6 55,7 
pH-Endwerte (pHω)   [-]: 6,2 6 5,8 5,7 5,3 5,2 5,3 
Biomasseausbeute (YX/S)   [-]: 0,48 0,46 0,43 0,4 0,29 0,24 0,21 
Wachstumsrate (µ)   [h-1] 0,43 0,44 0,5 0,47 0,47 0,47 0,47 
 
Die Biomasseausbeute sank mit steigender Glucosestartkonzentration von ca. 0,48 auf 0,21 
aufgrund von Overflow-Metabolismus. Die maximal erreichte Biotrockenmasse betrug 
12,7 g/L. Der niedrigste gemessene pH-Wert betrug 5,2. Dies zeigte, dass die Pufferung des 
Mediums durch MES sehr gut war und pH-Inhibierungen durch Driften unter 2,5 verhinderte. 
Daraus konnte geschlossen werden, dass eine Kultivierung im Batch-Betrieb nur bis zu einer 
Konzentration von 40 g/L keine einschlägigen Limitierungen aufwiesen. Zur Veranschau-
lichung soll folgende Abbildung 5.16 dienen. Hier ist die Biotrockenmasse und pH über der 
Startkonzentration von Glucose aufgetragen. Man erkennt sofort, dass die Biotrockenmasse 
nur bis 40 g/L Glucose signifikant anstieg in mehr oder weniger linearer Steigung. 
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Abb. 5.16: Vergleich der Biotrockenmasse und pHω im Batch-Verfahren mit unterschied-
lichen Glucosestartkonzentrationen mit H. polymorpha (DSM 70277) in Syn6-MES-Medium. 
Biotrockenmasse (■); pHω ( ). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; 
VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 6,4. 
 
Das Maximum für die Biotrockenmassebildung lässt sich dadurch erklären, dass ein fort-
während steigender Anteil der Glucose im Overflow-Metabolismus abgeführt wurde und 
somit nicht optimal zum Wachstum genutzt wurde. Das Absinken des pH-Wertes hing direkt 
mit dem Wachstum des Mikroorganismus zusammen, als auch mit der Bildung und 
Akkumulation von Nebenprodukten. Dies konnte durch HPLC-Analysen belegt werden und 
sollte im Folgenden genauer untersucht werden. 
 
 
5.2.3. Einfluss der Siliconmatrix auf das Wachstum von H. polymorpha (DSM 
70277) 
Der Einfluss des gewählten Siliconelastomers auf das Wachstum von H. polymorpha (DSM 
70277) wurde getestet. Daher wurde ein RAMOS-Experiment durchgeführt, um Unterschiede 
in der Atmung von H. polymorpha als Indikator zu erkennen. Zusätzlich wurden die finale 
optische Dichte, Biotrockenmasse, sowie pHω bestimmt, und es wurden HPLC-Analysen 
durchgeführt. Vier Silicondisks (D = 22 mm; H = 1,8 mm) ohne Glucosegehalt (Placebo-
Silicondisks) wurden zu einem Batch mit 20 g/L Glucose in Syn6-MES-Medium gegeben. 
Der Verlauf der Sauerstofftransferrate (OTR) wurde aufgezeichnet und mit gewöhnlichen 
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Batch-Kultivierungen verglichen. In Abbildung 5.17 ist die OTR über der Fermentationszeit 
aufgetragen. Alle Kurven haben zwei Maxima von etwa 0,05 mol/L/h. Der erste OTR-Peak 
repräsentierte metabolisierte Glucose. Der zweite OTR-Peak entwickelte sich aufgrund von 
Overflow-Metabolismus und repräsentierte Ethanol, welches metabolisiert wurde nachdem 
Glucose verbraucht war. Kein Unterschied wurde zwischen den Kolben mit und ohne 
Placebosilicondisks gefunden. Das Durchschnittsintegral der OTR aller Kulturen war 
0,280 mol/L Sauerstoff mit einer Standardabweichung von 1,9%. Diese Beobachtung wurde 
gestützt durch identische Biotrockenmassen von 8,0 g/L (+/- 5%), einer OD600,ω von 35 (+/-
 3%) und einem pHω von 5,7 (+/- 0,1). 
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Abb. 5.17: Einfluss von Silicondisks auf die Kultivierung von H. polymorpha (DSM 70277) 
in Syn6-MES-Medium. Verlauf der OTR im regulären Batch-Betrieb ( ) und im Batch-
Betrieb in Anwesenheit von vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm) ohne Glucose 
(Placebo-Silicondisks) (●). Doppelexperimente wurden durchgeführt für beide Bedingungen. 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 12,5 mL; pHα = 6,4; 
OD600,α = 0,5. 
 
Es wurde gezeigt, dass die Anwesenheit der Silicondisks keinen Einfluss auf die Atmung, den 
Metabolismus und das Wachstum des Mikroorganismus hatte. Glucose wurde auf gleiche 
Weise verstoffwechselt und Overflow-Metabolismus fand im gleichen Maße statt wie in 
regulären Batch-Kulturen. 
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5.2.4. Wachstumsverhalten von H. polymorpha (DSM 70277) in Batch-Kulturen 
und Fed-batch-Kulturen mit Slow-release-Technik 
H. polymorpha (DSM 70277) wurde unter Batch- und Fed-batch-Bedingungen kultiviert und 
die Auswirkungen der Betriebsweisen verglichen. Das Batch-Experiment mit 20 g/L Anfangs-
glucosegehalt zeigte das erwartete Fermentationsmuster, was auch in Abbildung 5.17 schon 
zu erkennen war. Der OTR stieg bis zu einem Wert von 0,051 mol/L/h an (Abb. 5.18 a). Der 
nachfolgende Abfall der Respirationsaktivität bei 8,6 h erfolgte aufgrund der Erschöpfung 
von Glucose im Medium (Abb. 5.18 d). Die Overflow-Metaboliten Ethanol und Acetat 
wurden während dieser Phase in Konzentrationen von 1,6 g/L bzw. 0,7 g/L gebildet. Die 
beiden Substanzen wurden in der nachfolgenden Zeit offensichtlich parallel als Kohlenstoff-
quelle verbraucht, was zu einem zweiten OTR-Peak mit einem Maximum von 0,052 mol/L/h 
bei 10,1 h führte (Abb. 5.18 a). Dieser Wechsel des Metabolismus wurde ebenfalls klar im 
Respirationsquotienten (RQ) angezeigt (Abb. 5.18 b). In der ersten Phase der Fermentation 
stieg der RQ bis 1,6 an. Einen Wert von 1,2 zu überschreiten ist stöchiometrisch nur möglich, 
wenn reduzierte Substanzen wie Ethanol gebildet werden. Dies konnte in den Messungen ge-
zeigt werden. Nach der Umstellung des Metabolismus von Glucose auf die Verstoff-
wechselung von Overflow-Metaboliten wie z.B. Ethanol, sank der RQ auf Werte, die signi-
fikant niedriger als 1,0 waren (ca. 0,74). Dies passt sehr gut zu Erwartungswerten basierend 
auf der Fermentationsstöchiometrie. Die Biomassekonzentration (Abb. 5.18 c) stieg bis auf 
einen Wert von 7,8 g/L nach 12 h und blieb konstant nachdem alle Kohlenstoffquellen ver-
braucht waren. Die Atmungsaktivität sank auf sehr niedrige Werte. Die Biomasseausbeute 
(YX/S) war 0,39. Der pH-Wert fiel während des Wachstums der Mikroorganismen auf 5,5 
stark ab. Dies hatte vermutlich zum Teil den Grund, dass signifikante Mengen an Acetat 
gebildet wurden. 
 
Das Experiment, bei dem zwei Slow-release Silicondisks eingesetzt wurden (DDisk = 22 mm; 
HDisk = 1,8 mm), zeigte ein OTR-Muster (Abb. 5.18 a), welches typisch für Fed-batch-
Fermentationen ist. Das Muster ist bekannt aus Rührkesselfermentern, welche mit Medien-
stammlösung und Zufütterpumpe ausgestattet sind. In der Anfangsphase der Fermentation war 
die Freisetzung von Glucose aus den Silicondisks höher als der Verbrauch durch die 
Mikroorganismen. Als Folge dessen wurden geringe Glucosekonzentrationen von 3,1 g/L 
akkumuliert (Abb. 5.18 d). Daher stieg der OTR in der ersten Phase der Fermentation 
exponentiell wie in der Batch-Fermentation auf 0,03 mol/L/h nach 6,6 h (Abb. 5.18 a). 
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Abb. 5.18: Vergleich von Batch- und Slow-release Fed-batch-Betrieb in Schüttelkolbenkul-
turen von H. polymorpha (DSM 70277) in Syn6-MES-Medium. a: Sauerstofftransferrate 
(OTR): Batch ( ), Fed-batch (○); b: Respirationsquotient (RQ): Batch ( ), Fed-batch (○); 
freigesetzte Glucose (●) berechnet durch Gleichung (37) und (43)-(45) im Vergleich zum 
Profil von zwei 1,8-mm-Silicondisks berechnet durch Gl. (50) und Tab. 5.5 (-); 
c: Biotrockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-batch (○); 
d: Glucose: Batch (▲); Fed-batch (●), Ethanol: Batch ( ), Fed-batch (○); Essigsäure: 
Batch (▼), Fed-batch (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 
12,5 mL; pHα = 6,4; OD600,α = 0,5. Batch-Kultur mit 20 g/L und Fed-batch-Kultur mit 
freigesetzter Glucose aus zwei Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm; 20% (w/w) 
Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
 
Nachdem das Wachstum des Mikroorganismus stark angestiegen war und der Glucose-
verbrauch die Freisetzung aus den Silicondisks überstieg, fiel die OTR aufgrund von Glucose-
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limitierung bei 7,1 h drastisch ab. Von diesem Punkt an, spiegelt die OTR die Abgabe von 
Glucose aus den Silicondisks wieder. Ein erhöhtes OTR-Niveau von ungefähr 0,01 mol/L/h 
wurde für den Rest der Fermentation beobachtet, welches mit der Zeit langsam abfiel. In der 
Fed-batch-Betriebsweise wurde die Bildung von Overflow-Metaboliten signifikant reduziert 
(s. Abb. 5.18.d). Nur sehr geringe Mengen an Ethanol und Acetat wurden detektiert mit 
0,1 g/L bzw. 0,2 g/L. Dies wurde ebenfalls im RQ sichtbar (Abb. 5.18 b), welcher nicht wie 
im Batch-Experiment durch Bildung und Verbrauch von Intermediaten zu hohen und dann zu 
niedrigen Werten wechselte. Der RQ im Falle des Fed-batch-Experiments blieb auf einem 
stetigen Niveau, das leicht mit der Zeit anstieg. Eine starke Veränderung wurde ebenfalls in 
der Biomassebildung und im pH beobachtet (Abb. 5.18 c). Ab dem Zeitpunkt der Glucose-
limitierung, stieg die Biomasse mehr oder weniger linear an. Das Wachstum nahm kontinuier-
lich zu bis zum Abbruch des Experiments. In diesem Zusammenhang nahm der pH geringer 
ab als im Batch-Experiment und sank stetig über der Zeit bis auf 5,8. 
 
Die freigesetzte Menge an Glucose, welche mit der theoretischen Konzentration im Medium 
äquivalent wäre, wenn kein Mikroorganismus präsent ist und die Glucose verbraucht, kann 
abgeschätzt werden durch die Gleichungen (37)-(45). Der berechnete Wert wurde für jede 
Probe in Abbildung 5.18 b aufgetragen. Zum Vergleich wurde die Glucosekonzentration aus 
Gleichung 50 und Tabelle 5.5 für zwei 1,8-mm-Silicondisks errechnet. Die erhaltenen 
Glucosekonzentrationen sind als Liniendiagramm in Abbildung 5.18 b dargestellt. Die theo-
retisch freigesetzte Glucosekonzentration passt gut zu den berechneten Glucosekonzentra-
tionen. Die Gesamtmenge an verbrauchter Glucose wurde zu 12,3 g/L berechnet, was zu einer 
Biomasseausbeute (YX/S) von 0,40 führt. 
 
In Abbildung 5.19 ist ein Batch-Experiment mit 40 g/L Glucose im Vergleich zu einem Fed-
batch-Experiment mit Silicondisks beschrieben. Die OTR des Batch-Experiments mit 40 g/L 
Glucosestartkonzentration zeigte einen ähnlichen Verlauf wie in der Batch-Kultur mit 20 g/L, 
die in Abbildung 5.18 gezeigt wurde. Die OTR stieg bis auf ein Maximum von 0,05 mol/L/h 
bis 9,6 h, während der Organismus die Glucose abbaute (Abb. 5.19 a). Im Folgenden fiel die 
OTR aufgrund von Glucoseerschöpfung ab. Der RQ (Abb. 5.19 b) stieg auf 3,1 bis 9,6 h 
wegen Ethanolbildung (Abb. 5.19 d). Die Ethanolmenge war signifikant höher als im Batch-
Betrieb mit 20 g/L Glucose (Abb. 5.19 d). Aufgrund eines Wechsels von Glucose- zu Etha-
nolverbrauch sank der RQ von 9,6-15,6 h auf einen Wert von 0,55, während ein zweiter OTR-
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Peak ausgebildet wurde. Dies deutete simultanen Verbrauch der Overflow-Metabolite Ethanol 
und Acetat an, was durch HPLC-Messungen gezeigt werden konnte (Abb. 5.19 d).  
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Abb. 5.19: Vergleich von Batch- und Slow-release Fed-batch-Betrieb in Schüttelkolbenkul-
turen von H. polymorpha (DSM 70277) in Syn6-MES-Medium. a: Sauerstofftransferrate 
(OTR): Batch ( ), Fed-batch (○); b: Respirationsquotient (RQ): Batch ( ), Fed-batch (○); 
freigesetzte Glucose (●) berechnet durch Gleichung (37) und (43)-(45) im Vergleich zum 
Profil von vier 1,8-mm-Silicondisks berechnet durch Gl. (50) und Tab. 5.5 (-); c: Biotrocken-
masse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-batch (○); d: Glucose: 
Batch (▲); Fed-batch (●), Ethanol: Batch ( ), Fed-batch (○); Essigsäure: Batch (▼), Fed-
batch (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 12,5 mL; pHα = 
6,4; OD600,α  = 0,5;. Batch-Kultur mit 40 g/L und Fed-batch-Kultur mit freigesetzter Glucose 
aus vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm; 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) 
BaSO4). 
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Temporär wurden 7,1 g/L Ethanol und 1,3 g/L Acetat akkumuliert. Die Biomasse stieg expo-
nentiell bis zu einer BTM von 11,4 g/L (YX/S = 0,29) an (Abb. 5.19 c). Während des ganzen 
Experiments fiel der pH entsprechend dem exponentiellen Wachstum des Mikroorganismus 
und der Acetatbildung von 6,4 auf 4,8 stark ab. Danach stieg der pH wegen des Acetat-
verbrauchs wieder auf 5,2 an. Als alle Kohlenstoffquellen verbraucht waren, fiel der OTR 
innerhalb von 10 h auf null ab (Abb. 5.19 a). 
 
Im Falle des Fed-batch-Experiments überschritt die Glucosefreisetzung aus vier Silicondisks 
(DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm) während der Anfangsphase der Fermentation den Verbrauch 
durch H. polymorpha, was zu unlimitiertem Wachstum führte. Die OTR stieg bis auf ein 
Maximum von 0,047 mol/L/h bei 8,1 h an, während die akkumulierte Glucose verbraucht 
wurde. In der Folge fiel die OTR aufgrund von Glucoselimitierung. Eine OTR-Stufe von 
0,015 mol/L/h ergab sich aufgrund der Glucosemenge, die aus den Silicondisks zugefüttert 
wurde. Die OTR wurde über eine Spanne von 60 h langsam niedriger (Abb. 5.19 a). Der RQ 
zeigte ein mehr oder weniger konstantes Niveau über 1,0, was bei reinem Wachstum der Fall 
ist und kein signifikanter Overflow-Metabolismus vorliegt. Nur 0,4 g/L Acetat und 0,3 g/L 
Ethanol wurden im Fed-batch-Betrieb akkumuliert (Abb. 5.19 d). Während der Limitierungs-
phase an Glucose erhöhte sich die Biomasse mehr oder weniger linear auf 12,8 g/L bis zum 
Abbruch des Experiments (Abb. 5.19 c). Der Abfall des pH war niedriger als im Batch-
Betrieb. 
 
Die Menge an freigesetzter Glucose und die theoretische Konzentration im Medium wurde 
mit Gleichung (37)-(45) bestimmt und wurde für jeden Probenschritt in Abbildung 5.19 b 
aufgetragen. Im Vergleich dazu wurde die Glucosekonzentration für vier Silicondisks mit 
einer Dicke von 1,8-mm durch Gleichung (50) und Tabelle 5.5 berechnet und aufgetragen. 
Die Ergebnisse passen auch hier sehr gut zueinander. Der Gesamtglucoseverbrauch wurde zu 
33,4 g/L berechnet und resultierte in einer Biomasseausbeute (YX/S) von 0,38, welche der im 
Batch-Betrieb mit 0,29 weit überlegen ist. 
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5.2.5. Biomassebildung von H. polymorpha (DSM 70277) in Batch- und Fed-
batch-Kulturen 
Nach Durchführung vieler Batch- und Fed-batch-Kultivierungen von H. polymorpha (DSM 
70277) in Schüttelkolben mit Syn6-MES- und YNB-Medium wurden die Zellausbeuten eva-
luiert. Abbildung 5.20 zeigt die Unterschiede in der Biomassebildung in beiden Betriebs-
weisen und in beiden Medien nach Verstoffwechselung verschiedener Mengen an Glucose. 
Bei Glucosekonzentrationen von weniger als 10 g/L in YNB-Medium konnten keine signi-
fikanten Unterschiede in der Biomassebildung gemessen werden. Ähnliche Ergebnisse 
können bei Syn6-MES-Medium bis Konzentrationen von 20 g/L beobachtet werden. Es ist 
offensichtlich, dass Syn6-MES-Medium dem üblicherweise verwendeten YNB-Medium in 
Bezug auf Biotrockenmassenausbeute überlegen ist. Anhand der besseren Pufferkapazität des 
Syn6-MES-Mediums kann dies begründet werden. 
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Abb. 5.20: Biotrockenmassen von H. polymorpha in Batch-Betrieb und Slow-release Fed-
batch-Betrieb mittels Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm). Syn6-MES-Medium: 
Batch (▲), Fed-batch (●); pHα = 6,4. YNB-Medium: Batch ( ), Fed-batch (○); pHα = 4,1. 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 12,5 mL; OD600,α = 0,5. 
 
Ab Glucosekonzentrationen höher als 10 g/L in YNB-Medium und 20 g/L in Syn6-MES-
Medium wurden signifikante Unterschiede in der Biomassebildung von Batch- zu Fed-batch-
Betrieb beobachtet. Die Unterschiede in der Biomassebildung von Batch- zu Fed-batch-
Verfahren lassen sich aufgrund von Produktion und Verbrauch anaerober Nebenprodukte 
durch Overflow-Metabolismus erklären. Wenn die Bildung von Ethanol und Acetat sich auf-
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grund von größeren Mengen direkt verfügbarer Glucose erhöhte, wie in Abbildung 5.18 und 
5.19 gezeigt wurde, verringerte sich die relative Biomassebildung. Es würde ein noch 
größerer Unterschied in der Biomassebildung bestehen, wenn die Overflow-Metabolite nicht 
wieder verstoffwechselt werden könnten. Die Biomasseproduktion in der Fed-batch-Betriebs-
weise erhöhte sich proportional mit dem Gehalt an metabolisierter Glucose. Die höchste Bio-
trockenmasse von H. polymorpha, die in diesen Schüttelkolbenexperimenten bisher erreicht 
wurde, waren 23,4 g/L in Syn-6-MES-Medium. Eine Steigerung scheint jedoch noch möglich. 
 
 
5.2.6. GFP-Expression durch H. polymorpha RB11 pC10-FMD in Syn6-MES-
Medium im Batch- und Fed-batch-Betrieb mit Slow-release-Technik 
Der Effekt der Betriebsweise auf die Produktbildung des katabolitreprimierten Expressions-
systems H. polymorpha pC10-FMD (PFMD-GFP) wurde in Syn6-MES-Medium getestet. Das 
gesamte Experiment war sehr ähnlich dem Wildtypexperiment, welches in Abbildung 5.19 
gezeigt ist. Zwei Peaks ergaben sich in der OTR-Kurve der Batch-Kultur mit 40 g/L Glucose 
(Abb. 5.21 a) wie es bei dem Wildtyp der Fall war (Abb. 5.19 a). GFP wurde in Gegenwart 
hoher Glucosekonzentrationen nicht detektiert (Abb. 5.21 b), da die Produktbildung katabolit-
reprimiert ist. Nur sehr geringe Mengen an GFP von 2,5 mg/L wurden nach Glucoseerschöp-
fung ab 11 h gebildet (Abb. 5.21 b). Im Batch-Betrieb war ein hoher pH-Drift ins Saure (Abb. 
5.21 c) aufgrund der Overflow-Metabolite wie Acetat (Abb. 5.21 d) identisch zu dem Experi-
ment mit dem Wildtyp (Abb. 5.19 c). Eine Konzentration von 11,5 g/L Biotrockenmasse 
wurde bei 40 g/L metabolisierter Glucose (YX/S = 0,29) erhalten. Während der Batch-
Kultivierung wurden 5 g/L Ethanol und 0,7 g/L Acetat akkumuliert (Abb. 5.21 d). 
 
Im Vergleich wurde in der OTR der Fed-batch-Kultur mit fünf Silicondisks nur ein Peak mit 
einem Maximum von 0,058 mol/L/h bi 13 h detektiert. Diesem OTR-Peak folgte nach Abfall 
ein Plateau ab 17 h mit 0,016 mol/L/h, das für 30 h bis auf 0,005 mol/L/h sinkt (Abb. 5.21 a). 
Nur geringe Mengen von 2,4 mg/L GFP wurden in Gegenwart von Glucose bis 15 h der 
Fermentation exprimiert. In der folgenden Phase der Glucoselimitierung ab 15 h fand eine 
starke GFP-Expression aufgrund von Derepression statt (Abb. 5.21 b). Die GFP-Konzentra-
tion stieg linear bis 48 h an. Die maximale Produktkonzentration im Fed-batch-Verfahren mit 
87,9 mg/L war 35-fach höher als die im Batch-Betrieb. Beide Overflow-Metabolite wurden 
im Fed-batch-Betrieb nur in geringen Konzentrationen von 0,6 g/L Ethanol und 0,4 g/L Essig-
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säure gemessen (Abb. 5.21 d). Dies ist dem Experiment mit dem Wildtyp ähnlich, welches in 
Abbildung 5.19 gezeigt ist. 
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Abb. 5.21: Vergleich von Batch- und Slow-release Fed-batch-Betrieb in Schüttelkolbenkul-
turen von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP). a: Sauerstofftransferrate (OTR): 
Batch ( ), Fed-batch (○); b: grün fluoreszierendes Protein (GFP)-Konzentration: Batch ( ), 
Fed-batch (○) und freigesetzte Glucose (●) berechnet durch Gl. (37) und (43)-(47) im 
Vergleich zum Profil von fünf 1,8-mm-Silicondisks berechnet durch Gl. (50) und Tab. 5.5 (-); 
c: Biotrockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-batch (○); 
d: Glucose: Batch (▲); Fed-batch (●), Ethanol: Batch ( ), Fed-batch (○); Essigsäure: 
Batch (▼), Fed-batch (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; VL = 
12,5 mL; pHα = 6,4; OD600,α = 0,5. Batch-Kultur mit 40 g/L und Fed-batch-Kultur mit 
freigesetzter Glucose aus fünf Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm; 20% (w/w) 
Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
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Die Menge an freigesetzter Glucose und die theoretische Konzentration im Medium wurden 
auch hier mit Gleichung (37)-(45) abgeschätzt. Dies wurde für jeden Probenschritt in Ab-
bildung 5.21 b im Vergleich zur Glucosekonzentration aufgetragen, die mit Hilfe von Glei-
chung (50) und Tabelle 5.5 für fünf Silicondisks berechnet wurde. Es wurde eine gute Über-
einstimmung der Werte erhalten. Die Gesamtkonzentration an Glucoseverbrauch wurde zu 
35,9 g/L berechnet, wodurch eine Biomasseausbeute (YX/S) von 0,35 erhalten wurde. Diese 
Ausbeute war deutlich höher als im Batch-Betrieb mit 0,29. 
 
 
5.2.7. GFP-Expression durch H. polymorpha RB11 pC10-FMD in YNB-Medium 
im Batch- und Fed-batch-Betrieb mit Slow-release-Technik 
Batch- und Slow-release Fed-batch-Kultivierung in YNB-Medium wurde in der exakt glei-
chen Art durchgeführt wie mit Syn6-MES-Medium. Ein Batch-Experiment mit 40 g/L Glu-
cose und ein Fed-batch-Experiment mit fünf Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm) 
wurden zum Vergleich simultan durchgeführt. Der Verlauf der OTR im Batch-Betrieb hatte 
jedoch ein niedrigeres OTR-Maximum von 0,04 mol/L/h und eine andere Form verglichen 
mit den Fermentationen auf Syn6-MES-Medium (Abb. 5.22 a). Diese Form ist eine generelle 
Charakteristik für Produktinhibierung oder suboptimalem pH-Wert (Anderlei et al., 2004). In 
diesem Batch-Experiment wurde noch weniger Produkt als in Syn6-MES-Medium gebildet 
mit weniger als 1 mg/L GFP (Abb. 5.22 b). Der pH fiel schnell auf einen Wert von 2,6, was 
unter dem optimalen Bereich für H. polymorpha liegt (Hansen und Hollenberg, 1996). Ein 
suboptimaler pH ab 12 h inhibierte den Glucoseverbrauch (Abb. 5.22 d) und die Biomassebil-
dung (Abb. 5.22 c), was der Grund für eine niedrigere Atmung ist. Die Biomassebildung er-
reichte ein Maximum von 5,8 g/L, woraus sich eine Biomasseausbeute (YX/S) von 0,15 ergibt 
(Abb. 5.22 c). Eine weitere Folge der pH-Inhibierung ist die langsame Verstoffwechselung 
von Nebenprodukten wie Acetat und Ethanol, was in Abbildung 5.22 d gezeigt ist. Es wurde 
mit 1,6 g/L die gleiche Menge Acetat wie in Syn6-MES-Kulturen detektiert, aber weniger 
Ethanol mit 1,5 g/L. 
 
Im Fed-batch-Experiment war die Respiration nach 16 h auf einem relativ hohen Niveau, und 
die akkumulierte Glucose wurde schnell verbraucht (Abb. 5.22 a). Die GFP-Konzentration im 
Fed-batch-Betrieb stieg nach Derepression ab 16 h fast linear auf 421 mg/L an (Abb. 5.22 b).  
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Abb. 5.22: Vergleich von Batch- und Slow-release Fed-batch-Betrieb in Schüttelkolbenkul-
turen von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in YNB-Medium. a: Sauerstofftrans-
ferrate (OTR): Fed-batch (○), Batch ( ); b: grün fluoreszierendes Protein (GFP)- Konzentra-
tion: Batch ( ), Fed-batch (○) und freigesetzte Glucose (●) berechnet durch Gl. (37) mit 
(43)-(45) im Vergleich zu einem Profil von fünf 1,8-mm-Silicondisks berechnet mit Gl. (50) 
und Tab. 5.5 (-); c: Biotrockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), 
Fed-batch (○); d: Glucose: Batch (▲), Fed-batch (●); Ethanol: Batch ( ), Fed-batch (○); 
Acetat: Batch (▼), Fed-batch (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; pHα  = 4,3; d0 = 50 mm; 
n = 350 rpm; VL = 12,5 mL. Batch-Kultur mit 40 g/L und Fed-batch-Kultur mit fünf 
Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,8 mm; 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
 
Die Produktkonzentration liegt in der Größenordnung einer konventionellen Fed-batch-Fer-
mentation in einem vollausgestattetem Rührkesselreaktor im Labormaßstab (Daten nicht 
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gezeigt). Die GFP-Ausbeute im Fed-batch war erheblich größer als im Batch-Experiment mit 
einem Verbesserungsfaktor von 420. Im Vergleich zum Fed-batch auf Syn6-MES-Medium 
wurde eine 4,8-fache Verbesserung erzielt. Diese Verbesserung kam wahrscheinlich aufgrund 
der Tatsache zustande, dass weniger Wachstum wegen des suboptimalen pH-Werts erreicht 
wurde. Daher wurde mehr Kohlenstoffquelle in Richtung Produktsynthese geleitet, woraus 
eine höhere Expressionsrate resultierte. Der pH fiel linear auf einen Wert von 2,1 wegen einer 
linearen Zunahme der Biomasse auf 11,1 g/L verbunden mit der Akkumulation von H+-Ionen 
beim Verbrauch der Stickstoffquelle Ammonium (Ab. 5.22 c). Niedrige Konzentrationen von 
Overflow-Metaboliten wurden detektiert mit 0,4 g/L Ethanol und 0,2 g/L Acetat (Abb. 
5.22 d). 
 
Die Menge an freigesetzter Glucose und ihre theoretische Konzentration im Medium wurden 
auf die gleiche Weise wie in Abbildung 5.21 abgeschätzt. Die erhaltenen Konzentrationen 
wurden in Abbildung 5.22 b aufgetragen und passen gut zu den verbrauchten Glucosekonzen-
trationen, welche durch die Gleichungen (37)-(45) berechnet wurden. Die Gesamtkonzen-
tration an verbrauchter Glucose wurde zu 41,3 g/L bestimmt, woraus eine Biomasseausbeute 
(YX/S) von 0,27 folgt, welche die des Batch von 0,15 übersteigt. 
 
In diesem Kapitel wurden am Stoffwechsel von H. polymorpha ausführlich die positiven 
Effekte eines Fed-batch-Verfahrens mit Glucosefütterung durch Slow-release-Technik mittels 
Silicondisks gezeigt. Durch limitierende Glucosezufütterung in Wurzel-t-Kinetik konnte 
Overflow-Metabolismus minimiert und Katabolitrepression aufgehoben werden, so dass 
höhere Biomasse- und GFP-Konzentrationen erreicht wurden. Im Folgenden sollten die 
Silicondisks hinsichtlich der Freisetzungskinetik weiter optimiert werden und hauptsächlich in 
Abhängigkeit von Medienparametern charakterisiert werden. 
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5.3. Einfluss der Herstellungs- und Reaktionsparameter auf die Glucose-
freisetzung aus Silicondisks mit Bariumsulfatpartikeln 
Bei der Charakterisierung der Freisetzung von Glucose aus Silicondisks stellte sich die Frage 
von welchen Parametern die Freisetzung der Glucose aus den Silicondisks beeinflusst wird. 
Wie in Kapitel 5.1 gezeigt wurde, kann durch die Variation der Geometrie ein Einfluss auf 
das Freisetzungsprofil und auf die Freisetzungsrate genommen werden. Durch Zuschläge wie 
Polyvinylalkohol- oder Bariumsulfatpartikel kann das Freisetzungsprofil und die Frei-
setzungsrate beeinflusst werden.  
 
Hinsichtlich einer Weiterentwicklung der Slow-release Fed-batch-Technik zum verminderten 
Eintrag von Siliconmasse in den Bioreaktor mussten Silicondisks mit höheren Glucosebe-
ladungen im Vergleich zu bisher verwendeten Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose getestet 
werden. Es sollte zudem die Einhaltung der so genannten “Sink“-Bedingungen überprüft 
werden, welche eine unbeinflusste Diffusion beschreibt. Dabei gilt die Annahme, dass der 
Konzentrationsgradient aufrechterhalten wird durch Überschreitung der Gelöstkonzentration 
von Glucose in der Siliconmatrix. Zudem soll die Aufnahmefähigkeit (Löslichkeit) von 
Glucose im umgebenden Medium als unendlich gesehen werden (siehe Kap. 3.3.2). 
Weil die Realität von diesen idealen Annahmen abweicht, sollte geprüft werden, wann ein 
Einfluss der Betriebsparameter auf die Freisetzung erkennbar ist. Der Einfluss von 
Flüssigvolumen, Diskanzahl und Leistungseintrag sollt daher untersucht werden. Weitere 
Einflüsse der Kulturbedingungen durch pH-Wert und Ionenstärke auf die Glucosefreisetzung 
sollte ebenfalls eingeschätzt werden. Das Freisetzungsverhalten der Silicondisks wurde auf 
zwei verschiedene Arten charakterisiert. Zum einen wurden Proben aus dem Medium 
entnommen und eine enzymatische Offline-Glucosebestimmungen mit Hexokinase und 
Glucose-6-Phosophat-Dehydrogenase durchgeführt (s. Kap. 4.9). Zum anderen wurde eine 
Online-Methode mit Detektion des Brechungsindex über ein Differentialrefraktometer in 
einem zirkulierenden Flüssigkeitssystem ausgehend vom Schüttelkolben etabliert (s. Kap. 
4.10). 
 
Die im Folgenden verwendeten Silicondisks mit BaSO4-Partikeln wurden aus gerakelten 
Siliconfolien mit Glucosegehalten zwischen 20-40% (w/w) und einem BaSO4-Partikelgehalt 
von 5% (w/w) gestanzt. Die Abbildung 5.23 veranschaulicht das Herstellungsprinzip: Die 
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noch unvernetzte Silicon-Glucose-BaSO4-Masse wird mit einer Rakelklinge bei definierter 
Spaltweite auf eine Glasplatte aufgezogen und im Anschluss vernetzt (Typ: Elcometer 4340 
Applikator; Elcometer Instruments GmbH, Aalen, Deutschland) (Dittrich, 2006). 
 
Abb. 5.23: Schienenrakel zum Glätten von Folienoberflächen vor der Vulkanisierung (links: 
Seitenansicht ohne Silicon/Glucosemischung; rechts: Draufsicht mit Silicon/Glucosemi-
schung). Mit freundlicher Genehmigung des Lehrstuhls für Textilchemie und Makromole-
kulare Chemie. 
 
Bei allen im Folgenden beschriebenen Freisetzungsexperimenten handelte es sich um Drei-
fachansätze, wobei lediglich der arithmetische Mittelwert im Diagramm mit zugehörigen Ab-
weichungen im Text dargelegt wurde. 
 
 
5.3.1. Vergleich der Glucosefeisetzung aus gerakelten und gegossenen Silicon-
disks mit Bariumsulfatpartikeln 
Der Einfluss des Rakelns auf die Freisetzung sollte gezeigt werden, indem gegossene und 
gerakelte Silicondisks mit gleichen geometrischen Eigenschaften (DDisk = 22 mm; HDisk = 
1,1 mm; 20% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4) in Syn6-MES-Medium eingesetzt wurden. 
Die erhaltene Freisetzung ist in Diagramm 5.24 dargestellt. Es ist die relative und absolute 
Freisetzung von Glucose über der Zeit aufgetragen. Man erkennt, dass sich gerakelte Silicon-
disks in ihrem Freisetzungsprofil von gegossenen Silicondisks unterscheiden. Während die 
gegossenen Silicondisks einer Wurzel-t-Kinetik mit einem Massenstrom von 6,420 mg/h0,5 
(+/-0,066 mg/h0,5) folgten, war dies bei gerakelten Silicondisks nicht der Fall. Bei gerakelten 
Silicondisks war in den ersten 3 h der stärkste Anteil der Freisetzung zu erkennen. Dies ist 
vermutlich auf die Mantelfläche zurückzuführen. Durch das Ausstanzen liegen Glucose-
partikel an der Mantelfläche offen, welche vermutlich diese erhöhte, anfängliche Freisetzung 
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erzeugen. Dabei wurden 7,069 mg (+/-0,207 mg) Glucose in das Medium abgegeben. Nach 
3 h war die Freisetzung bei gerakelten Silicondisks linear (r = 0,995) mit einem Massenstrom 
von 0,348 mg/h (+/-0,024 mg/h), der über 50 h beibehalten wurde. Durch Rakeln wurde die 
gesamte Glucosefreisetzung bei Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose letztendlich ca. 2,5-fach 
reduziert. 
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Abb. 5.24: Glucosefreisetzung aus gegossenen und gerakelten Silicondisks in Syn6-MES-
Medium. Messung: enzymatischer Glucosetest. Art der Silicondisks: gegossen (□); gerakelt 
(●). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. Silicondisks 
mit BaSO4-Partikeln: DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; m = 512 mg; 20% (w/w) Glucose; 
5% (w/w) BaSO4. Medium: IS = 0,41 M; pH = 6,4; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
 
Abbildung 5.25 zeigt REM-Aufnahmen der Oberseite von gegossenen und gerakelten Folien 
vor und nach der Freisetzung (Dittrich, 2006). Die in der Abbildung 5.25 a und 5.25 c darge-
stellten Folienoberflächen wurden vor der Freisetzung der enthaltenen Glucose aufge-
nommen. Die Folien zeigen eine glatte Oberfläche. Die in der Abbildung 5.25 b und 5.25 d 
dargestellten Folienoberflächen zeigen tiefe Kavitäten und Poren nach der erfolgten 
Freisetzung der Glucose. Es wurde angenommen, dass die tiefen Kavitäten von aufgelösten 
Glucosepartikeln verursacht wurden. Sie sind unregelmäßig geformt und bei der gegossenen 
Folie in Abbildung 5.25 b bis zu 50 µm groß. Nach der Freisetzung der enthaltenen Glucose 
zeichneten sich an der Oberfläche der gerakelten Folie in der Tendenz kleinere Poren und 
Kavitäten ab, deren Durchmesser bis zu 10 µm betrug (s. Abb. 5.25 d). Die nach der 
Freisetzung zurückbleibende Strukturierung der Oberfläche hatte bei den gerakelten Silicon-
disks demnach deutlich kleinere Abmessungen als bei den gegossenen Silicondisks. 
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Abb. 5.25: REM-Aufnahmen der Oberflächenoberseite gegossener (a, b) und gerakelter (c, d) 
Silicondisks. Die Silicondisks wurden vor (a, c) und nach erfolgter Freisetzung (b, d) der ent-
haltenen Glucose aufgenommen. Der Ausgangsglucosegehalt betrug 20% (w/w). Der 
schwarze Balken in den Grafiken stellt ein Längenmaß von 100 µm dar. Mit freundlicher Ge-
nehmigung von Dr. Barbara Dittrich - TexMC – RWTH Aachen (Dittrich, 2006). 
 
Somit zeigten sich deutliche Unterschiede zwischen gegossenen und gerakelten Silicondisks. 
Eine konstante Freisetzung ist für einen Fed-batch-Prozess günstiger. Daher wurden gerakelte 
Silicondisks für weitere Charakterisierungsversuche eingesetzt. 
 
 
5.3.2. Einfluss des Glucosegehalts auf die Glucosefreisetzung aus Silicondisks 
Um die eingetragene Masse an Silicondisks zu minimieren, wurden Silicondisks mit Glucose-
gehalten zwischen 20-40% (w/w) hinsichtlich der Glucosefreisetzung untersucht. Abbildung 
5.26 zeigt die relative Glucosefreisetzung in 0,1 M Natriumphosphatpuffer (pH = 7,0; IS = 
0,23 M) im Verlauf von 45 h. Es ist bereits auf den ersten Blick erkennbar, dass der 
Glucosegehalt der Silicondisks für die Geschwindigkeit der Freisetzung eine Rolle spielt. Bei 
einem Gehalt von 40% (w/w) war bereits nach 15 h die Freisetzung von 90% der eingesetzten 
Glucose erreicht. Die Silicondisks mit 30% (w/w) setzten in 45 h ca. 60% der eingesetzten 
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Glucose frei. Bei einem Gehalt von 20% (w/w) waren hingegen nach 45 h nur knapp 20% der 
eingesetzten Glucose freigesetzt. 
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Abb. 5.26: Glucosefreisetzung aus gerakelten Silicondisks mit Glucosegehalten von 20-40% 
(w/w) in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer Glucosetest. Gerakelte 
Silicondisks mit 20% (▲), 30% (●) oder 40% (■) (w/w) Glucose sowie je 5% (w/w) BaSO4-
Partikeln. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. 
Silicondisks: DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; mDisk = 0,51 g (20%); 0,54 g (30%) und 0,56 g 
(40%). Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz.  
 
Die Differenzen in der Freisetzung bei verschiedenen Glucosegehalten kamen durch unter-
schiedlich starke Kanalbildungen bei dem Herauslösen der Glucose zustande. Dieses Phäno-
men wurde durch eine höhere Glucosebeladung begünstigt. Wurde die Glucosebeladung von 
20% auf 30% (w/w) Glucose erhöht, steigerte sich die relative Freisetzungsrate im linearen 
Abschnitt ab 3 h in etwa um den Faktor 3,2 von 0,41%/h auf 1,29%/h. Bei weiterer Erhöhung 
auf 40% (w/w) erhöhte sich die Freisetzungsrate im Vergleich zu den Silicondisks mit 
20% (w/w) Glucose um den Faktor 12,3 auf 5,01%/h bis ca. 67% der Glucose freigesetzt war. 
Die daraus resultierenden absoluten Freisetzungen sind in Tabelle 5.8 zusammengefasst. Jene 
unterscheiden sich viel stärker von Disks mit 20% (w/w) Glucose, die eine absolute Frei-
setzung von 0,42 mg/h erreichten. Die Freisetzung bei 30% (w/w)  wurde 4,9-fach gesteigert 
und bei 40% (w/w) Glucose 30,2-facher erhöht. 
Untersuchungen von Silicondisks mit Glucosegehalten zwischen 20-50% (w/w) zeigten, dass 
eine Abhängigkeit zwischen Freisetzungsgeschwindigkeit und Glucosegehalt besteht. Bei 
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einem Glucosegehalt von ca. 42% (w/w) wird der so genannte Durchsickerungsschwellwert 
überschritten. An diesem Punkt liegen so viele Glucosepartikel in der Siliconmatrix vor, dass 
sich ein geschlossenes Netzwerk von Poren und Kanälen ausbilden kann. Jenes Netzwerk ist 
mit Freisetzungsmedium gefüllt durch das Glucose ungehindert durch die Siliconmatrix 
diffundieren kann. Diese Untersuchungen wurden vom Kooperationspartner TexMC der 
RWTH Aachen durchgeführt (Dittrich, 2006). 
 
Tab. 5.8: Relative und absolute Freisetzungen aus Silicondisks mit Glucosegehalten von 20-
40% (w/w) und 5% (w/w) BaSO4-Partikeln in Natriumphosphatpuffer. Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. Silicondisks: DDisk = 22 mm; HDisk = 
1,1 mm. Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
Glucosegehalt 
der Silicondisks 
 
[%] 
mDisk 
 
 
[g] 
Glucose- 
Freisetzungs- 
rate 
[%/h] 
relative 
Freisetzungs- 
steigerung 
[-] 
Glcm&  
 
 
[mg/h] 
absolute 
Freisetzungs-
steigerung 
[-] 
20 0,512 0,407 1,00 0,416 1,00 
30 0,534 1,293 3,18 2,070 4,9 
40 0,558 5,006 12,30 12,556 30,18 
 
Silicondisks mit 40% (w/w) Glucosegehalt erweisen sich aufgrund ihrer sehr schnellen Glu-
cosefreisetzung als ungünstig für biologische Experimente. Durch Einstellung des Betriebs-
punkts direkt unterhalb des Durchsickerungsschwellwerts von ca. 42% ist die Freisetzung 
nicht mehr überwiegend diffusionskontrolliert. Daher wurden keine weiteren Experimente mit 
diesen Silicondisks durchgeführt. Bei diesen Untersuchungen konnte ein Glucosegehalt von 
30% (w/w) Glucose als optimal für die in dieser Arbeit durchzuführenden biologischen 
Versuche festgestellt werden. Die Silicondisks mit BaSO4-Partikeln setzen mehr als 66% 
ihres Glucosegehalts innerhalb von 48 h frei. Die Gesamtmasse an freigesetzter Glucose kann 
den Bedürfnissen der später eingesetzten Mikroorganismen E. coli, G. oxydans und H. poly-
morpha durch einfache Wahl der Diskanzahl gut angepasst werden. Allgemein erfordert der 
Einsatz von Silicondisks mit einem Glucosegehalt von 20% (w/w) in Bakterien- und 
Hefekulturen eine hohe Anzahl der Silicondisks um den Nährstoffbedarf zu decken. Für 
Pilzkulturen mit niedrigen Wachstumsraten kann sich die geringe Freisetzungsrate jedoch als 
vorteilhaft erweisen. Die weiteren Freisetzungsexperimente wurden mit gerakelten Silicon-
disks mit 20% und 30% (w/w) Glucosegehalt unternommen. 
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5.3.3. Untersuchungen zur Einhaltung der “Sink“-Bedingungen bei der Glucose-
freisetzung aus Silicondisks 
Zunächst sollte die Frage geklärt werden, ob ein Kulturvolumen von 12,5 mL immer noch 
eine “Sink“-Bedingung gewährleistet. Dies bedeutet, dass das Umgebungsmedium eine 
unbegrenzte Aufnahmefähigkeit gegenüber Glucose aufweist (sehr hohe Glucoselöslichkeit) 
und der Konzentrationsgradient durch die Glucosekonzentration oberhalb der Sättigungskon-
zentration in der Siliconmatrix lange aufrechterhalten wird. Dies wurde durch Freisetzungsex-
perimente in 12,5 mL, 25 mL und 50 mL 0,1 M Natriumphosphat-Puffer (pH = 7,0; IS = 
0,23 M) untersucht. Abbildung 5.27 zeigt Freisetzungen aus Silicondisks mit 20% (w/w) 
Glucose in der relativen und absoluten Auftragung im Verlauf von 30 h. Die Messwerte sind 
Mittelwerte aus einer Dreifachbestimmung. Die Fehlerbalken wurden aus Gründen der 
Übersichtlichkeit weggelassen. Dafür wurde neben dem linearen Korrelationskoeffizienten 
eine Standardabweichung angegeben. Es ist ersichtlich, dass die Freisetzungen nach einem 
Glucoseausstoß von 5,14 mg (+/-0,13 mg) innerhalb der ersten 3 h linear verlaufen (r = 
0,997). Bei allen drei Volumina war die Freisetzung in etwa gleich mit einer mittleren 
Glucosefreisetzungsrate von 0,439 mg/h (+/-0,021 mg/h). 
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Abb. 5.27: Glucosefreisetzung aus gerakelten Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose bei 
unterschiedlichen Füllvolumina in Natriumphosphatpuffer. Messung: enzymatischer 
Glucosetest. Füllvolumen: 12,5 mL (▲); 25 mL (■); 50 mL (●). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5-50 mL. Silicondisks: DDisk = 22 mm; HDisk = 
1,1 mm; 5% (w/w) BaSO4; m = 0,512 g. Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 
0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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Ein analoges Experiment wurde mit Silicondisks mit einem Glucosegehalt von 30% (w/w) 
durchgeführt, wobei die Freisetzung mit dem Differentialrefraktometer bestimmt wurde. Die 
Abbildung 5.28 zeigt die Freisetzung prozentual und absolut über der Zeit.  
0 3 6 9 12 15 18 21 24 27
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
55
re
la
tiv
e 
G
lu
co
se
fr
ei
se
tz
un
g 
  [
%
]
Zeit (t)   [h]
0
10
20
30
40
50
60
70
80
ab
so
lu
te
 G
lu
co
se
fr
ei
se
tz
un
g 
  [
m
g]
 
Abb. 5.28: Glucosefreisetzung aus gerakelten Silicondisks mit 30% (w/w) Glucosegehalt bei 
unterschiedlichen Füllvolumina in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer 
Glucosetest. Füllvolumen: 12,5 mL (▲); 25 mL (■); 50 mL (●). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5-50 mL. Silicondisks: 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 
22 mm; HDisk = 1,1 mm; m = 0,534 g. Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; pH = 7,0; IS = 0,23 M; 
0,2 g/L NaN3-Zusatz.  
 
In den ersten 3 h wurde ein Glucoseausstoß von 19,83 mg (+/-0,04 mg) gemessen und ist 
damit dreimal so hoch wie bei Silicondisks mit 20% (w/w) Glucosegehalt. Die Freisetzungs-
rate war konstant (r = 0,999), betrug 2,078 mg/h (+/-0,012 mg/h) und ist 4,7-mal so hoch wie 
die Freisetzungsrate aus Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose. Die Abbildung zeigt zudem, 
dass die Freisetzungen in den betrachteten 27 h unabhängig vom Füllvolumen verlaufen. 
Daraus konnte gefolgert werden, dass die “Sink“-Bedingungen bei 12,5-50 mL gewährleistet 
waren. 
 
Als nächstes sollte eine Einschätzung über die gegenseitige Beeinflussung zweier Silicondisks 
bei der Glucosefreisetzung getroffen werden. Dafür wurden Silicondisks mit einem Glucose-
gehalt von 20% (w/w) Glucose eingesetzt. Die Freisetzung aus einer Silicondisk wurde mit 
der aus zwei Silicondisks verglichen. Für beide Experimente wurde 0,1 M Natriumphosphat-
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puffer (pH = 7,0; IS = 0,23 M) verwendet. Die Abbildung 5.29 zeigt relative und absolute 
Freisetzungen aufgetragen über der Zeit.  
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Abb. 5.29: Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose bei unterschiedlicher 
Anzahl in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer Glucosetest. Diskanzahl: 
1 (●); 2 (■). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. 
Silicondisk: DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; mDisk = 0,512 g; 5% (w/w) BaSO4. Na-(P)-
Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz.  
 
Nach einem Glucoseausstoß innerhalb der ersten 3 h war die Kinetik linear (r = 0,996), wie 
bei den geschilderten Ergebnissen aus dem vorherigen Abschnitt. Relativ betrachtet wurde in 
den beiden Ansätzen nahezu gleich viel Glucose freigesetzt, d.h. aus jeder Silicondisk diffun-
dierten die gleichen Massenanteile an Glucose. Bei dem Ansatz mit einer Silicondisk betrug 
die Freisetzungsrate im linearen Bereich 0,413 mg/h (+/-0,001 mg/h). Bei dem Ansatz mit den 
zwei vorliegenden Silicondisks lag die Freisetzungsrate im linearen Bereich (r = 0,996) bei 
0,816 mg/h (+/-0,002 mg/h). Die Freisetzung war demnach fast doppelt so hoch mit einer 
relativen Abweichung von -1,21%. Da die Abweichung signifikant über den Messfehlern von 
+/-0,2% liegt, wurde somit gezeigt, dass die Glucosefreisetzungen bei Anwesenheit zweier 
Silicondisks leicht beeinflusst wird. Eine Beeinflussung durch höhere Glucoseakkumulation 
wird aufgrund sehr hoher Glucoselöslichkeit im Medium ausgeschlossen. Außerdem wurde 
im vorherigen Experiment mit den verschiedenen Füllvolumina gezeigt, dass auch eine 
Freisetzung in 4-fach geringerem Füllvolumen identisch verläuft. In einem biologischen 
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Experiment mit moderat wachsenden Mikroorganismen (µ = 0,2-0,5 h-1) ist dies auch kaum 
von Relevanz, weil nur innerhalb der ersten 6 h eine Akkumulation der Glucose stattfindet (s. 
Kap. 5.2). Die Glucose wurde durch den eingesetzten Mikroorganismus darauf hin sofort 
verbraucht. Daher wird vermutlich bei höherer Diskanzahl in biologischen Experimenten 
keine signifikante Beeinflussung bestehen. Die reduzierte Glucosefreisetzung könnte 
eventuell auf eine zeitweise Überlagerung der Silicondisks im Schüttelkolben zurückzuführen 
sein (s. Kap. 4.13). 
 
Die Aufnahmefähigkeit des Flüssigmediums muss in der Phasengrenze unbegrenzt sein 
(perfekte “Sink“-Bedingungen), d.h. C(x =0) = 0 (Higuchi, 1963). Die Sink-Bedingung be-
trifft somit auch den Stofftransport freigesetzter Glucose von der Phasengrenze der Silicon-
matrix in die Flüssigkeitshauptmasse. Für den Stofftransport, welcher durch ausreichende 
Durchmischung (Strömungsverhältnisse) im Schüttelkolben gewährleistet wird, ist unter 
anderem der Leistungseintrag maßgebend. Daher wurde der Schütteldurchmesser variiert, um 
einen möglichen Einfluss des Leistungseintrags auf die Freisetzung aus Silicondisks zu 
erfassen. Neben dem Standardschütteldurchmesser von 50 mm sollte auch ein Schütteldurch-
messer von 25 mm bei einer Schüttelfrequenz von 350 rpm getestet werden. Der Leistungs-
eintrag wird bei Halbierung des Schütteldurchmessers im Falle eines 250-mL-Schüttelkolbens 
mit 25 mL Füllvolumen ebenfalls in etwa halbiert (Maier, 2002). 
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Abb. 5.30: Einfluss des Schütteldurchmessers auf die Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit 
30% (w/w) Glucosegehalt in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer Glucose-
test. Schütteldurchmesser: 25 mm (▲); 50 mm (●). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 25 mL. Silicondisks: D = 22 mm; H = 1,1 mm; m =0,534 g; 
5% (w/w) BaSO4. Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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Abbildung 5.30 zeigt die relative und absolute Freisetzung von Silicondisks mit 30% (w/w) 
Glucose bei beiden Schütteldurchmessern. Die mittlere Freisetzungsrate war nach 3 h 
konstant (r = 0,999) und betrug absolut 2,116 mg/h (+/-0,002 mg/h). Damit kann ein Einfluss 
des Schütteldurchmessers und des Leistungseintrags auf die Glucosefreisetzung innerhalb des 
getesteten Rahmens ausgeschlossen werden. Alle in dieser Arbeit einzustellenden Kulti-
vierungsbedingungen ergeben einen höheren Leistungseintrag als bei dem Betriebspunkt mit 
einem Schüteldurchmesser von 25 mm und einer Schüttelfrequenz von 350 rpm. Daher sind 
die “Sink“-Bedingungen durch Abtransport der Glucose in die Flüssigkeitshauptmasse stets 
gewährleistet. 
 
 
5.3.4. Einfluss des pH-Werts auf die Glucosefreisetzung aus Silicondisks 
Der pH-Wert spielt für die Fermentation von Mikroorganismen eine wichtige Rolle. Für jeden 
Organismus gibt es ein mehr oder weniger breiten Bereich um das pH-Optimum, bei dem das 
Wachstum oder die Produktbildung optimal ist. Während einer Fermentation, insbesondere in 
Schüttelkulturen, driftet der pH-Wert des Mediums durch Bildung und Verbrauch von 
Metaboliten wie z.B. organische Säuren. In definierten Medien ist eine pH-Änderung ins 
saure Milieu und bei komplexen Medien unter Umständen auch ins alkalische Milieu zu 
erwarten. Durch den Einsatz geeigneter Puffersubstanzen mit entsprechendem pKS-Wert wird 
dem meist entgegengewirkt. Es sollte untersucht werden, ob ein leicht veränderter pH-Wert 
zu einer Änderung des Freisetzungsverhaltens führt. Daher wurden 0,1 M Natriumphosphat-
puffer mit pH-Werten von 5,7-8,0 eingesetzt und mit NaCl auf eine Ionenstärke von 0,29 M 
eingestellt. Die Freisetzungen aus Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose sind in Abbildung 
5.31 in prozentualer und absoluter Auftragung über der Zeit gezeigt. Der anfängliche 
Glucoseausstoß lag bei 5,735 mg (+/-0,108) mg. Danach verliefen die Freisetzungen linear 
(r = 0,994), hatten aber aufgrund der leicht höheren Ionenstärke von 0,29 M statt 0,23 M eine 
geringere Freisetzungsrate als in Kapitel 5.3.3 mit 0,404 mg/h (+/-0,018 mg/h). Die Freiset-
zungen bei den drei verschiedenen pH-Werten von 5,7, 7,0 und 8,0 wiesen zueinander keinen 
signifikanten Unterschied auf. 
 
Abbildung 5.32 zeigt die Freisetzung aus Silicondisks mit 30% (w/w) Glucosegehalt ebenfalls 
bei den pH-Werten von 5,7, 7,0 und 8,0. Die Freisetzungen wurden mit Hilfe des Differential-
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refraktometers aufgenommen. Es wurde die relative und absolute Glucosefreisetzung über der 
Zeit aufgetragen.  
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Abb. 5.31: Glucosefreisetzung aus gerakelten Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose bei unter-
schiedlichen pH-Werten in Natriumphosphatpuffer. Messung: enzymatischer Glucosetest. pH: 
5,7 (▲); 7,0 (●), 8,0 (■). Ionenstärkenanpassung mit NaCl (s. Kap. 4.2.8). Versuchs-
bedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. Silicondisks: 5% (w/w) 
BaSO4; DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; mDisk = 0,512 g. Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 
0,29 M; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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Abb. 5.32: Einfluss des pH-Wertes auf die Freisetzung von Glucose aus Silicondisks mit 
30% (w/w) Glucose in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer Glucosetest. pH: 
5,7 (▲); 7,0 (●); 8,0 (■).Ionenstärkenanpassung mit NaCl (s. Kap. 4.2.8). Versuchsbedin-
gungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 25 mL; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 22 mm; 
HDisk = 1,1 mm; mDisk = 0,534 g; Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,29 M; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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Zu erkennen ist, dass die Freisetzung bei allen drei pH-Werten parallel verläuft. Der Glucose-
abgabe innerhalb der ersten 3 h lag hier bei 14,155 (+/-0,034) mg und die Freisetzungsrate 
betrug 2,025 mg/h (+/-0,009 mg/h). Aus den Experimenten kann gefolgert werden, dass der 
pH-Wert innerhalb des untersuchten Bereichs keinen Einfluss auf die Freisetzung hatte und 
daher von pH-Veränderungen während einer Fermentation im untersuchten Rahmen kein 
Einfluss zu erwarten ist. 
 
 
5.3.5. Einfluss der Ionenstärke auf die Glucosefreisetzung aus Silicondisks 
Um den Einfluss der Ionenstärke auf die Glucosefreisetzung zu testen, wurden drei Natrium-
phosphatpuffer mit pH = 7,0 und den Molaritäten 0,05 M, 0,1 M und 0,2 M, entsprechend den 
Ionenstärken 0,11 M, 0,23 M und 0,47 M, als Freisetzungsmedium getestet. Abbildung 5.33 
zeigt die relative und absolute Freisetzung aus Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose im 
Verlauf von 30 h. Nach einem ähnlichen Glucoseausstoß im Mittel von 4,670 mg (+-
0,156 mg) innerhalb der ersten 3 h waren die Freisetzungsraten konstant (r > 0,993). Bei einer 
Ionenstärke von 0,11 M ergab sich die höchste Freisetzungsrate von 0,508 mg/h (+/-
0,027 mg/h). Bei einer Ionenstärke von 0,23 M war die Freisetzungsrate um 21% herabgesetzt 
mit 0,469 mg/h (+/-0,030 mg/h). Die Freisetzungsrate war bei einer Ionenstärke von 0,47 M 
um 38% auf 0,357 mg/h (+/-0,021 mg/h) erniedrigt. 
 
Der Einfluss der Ionenstärke wurde auch an Silicondisks mit 30% (w/w) Glucosegehalt 
mittels Differentialrefraktometer getestet. Die Ergebnisse dieser Untersuchung sind in Abbil-
dung 5.34 dargestellt. Es ist die Glucosefreisetzung prozentual und absolut über der Zeit auf-
getragen. Es zeigt sich erneut ein höherer Glucoseaustoß in den ersten 3 h von 11,195 mg (+/-
0,026) und danach konstante Freisetzungsraten (r = 0,999). Bei einer Ionenstärke von 0,11 M 
wurde eine Freisetzungsrate von 2,145 mg/h (+/-0,010 mg/h) gemessen. Ab einer Ionenstärke 
von 0,23 M war die Freisetzungsrate um 3,6% reduziert auf 2,070 mg/h (+/-0,009 mg/h) und 
bei einer Ionenstärke von 0,47 M war die Freisetzungsrate um 8,4% reduziert auf 1,978 mg/h 
(+/-0,006 mg/h). Somit wurde auch bei Silicondisks mit 30% Glucose die Freisetzungsrate 
durch eine ansteigende Ionenstärke herabgesetzt. 
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Abb. 5.33: Glucosefreisetzung aus Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose bei unterschiedlichen 
Ionenstärken in Natriumphosphatpuffer. Messung: enzymatischer Glucosetest. Ionenstärken: 
0,11 M (■); 0,23 M (●); 0,47 M (▲). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 
50 mm; VL = 50 mL. Silicondisks: 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; mDisk = 
0,512 g. Na-(P)-Puffer: pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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Abb. 5.34: Glucosefreisetzung aus gerakelten Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose bei 
unterschiedlichen Ionenstärken in Natriumphosphatpuffer. Messung: refraktometrischer 
Glucosetest. Ionenstärke: 0,11 M (■); 0,23 M (●); 0,47 M (▲). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL. Silicondisks: 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 22 mm; 
HDisk = 1,1 mm; mDisk = 0,534 g. Na-(P)-Puffer: pH = 7,0; 0,2 g/L NaN3-Zusatz. 
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In Abbildung 5.35 ist die Freisetzungsrate über der Ionenstärke für Silicondisks mit 20% und 
30% (w/w) Glucose aufgetragen. Dazu wurden die Freisetzungsraten aus allen bisher 
gezeigten Freisetzungen genutzt. Bei Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose wurden Frei-
setzungen in verschiedenen Kulturmedien wie Wilms-MOPS- und Wilms-Phosphat-Medium 
(Daten nicht gezeigt) als auch Syn6-MES-Medium hinzugefügt. Es zeigt sich eine lineare Ab-
hängigkeit der Freisetzungsrate von der Ionenstärke für beide Glucosegehalte (r > 0,970).  
In der Abbildung wird erkennbar, dass die Freisetzungsraten einer Silicondisk mit 30% (w/w) 
im Mittel um den Faktor 3,87 über den Freisetzungsraten der Silicondisk mit 20% (w/w) Glu-
cose lagen. Bei 20% (w/w) Glucosegehalt war die Reduktion der Freisetzungsrate pro Mol 
Ionenstärke -0,471 mg/h/MIS (+/-0,051 mg/h/MIS) und bei 30% (w/w) Glucosegehalt                
-0,462 mg/h/MIS (+/-0,028 mg/h/MIS) (s. Abb. 5.36). Die beiden Steigungen wurden gemittelt, 
woraus sich eine allgemeine Reduktion um 0,474 mg/h in der Freisetzungsrate pro Mol 
Erhöhung in der Ionenstärke ergab. 
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Abb. 5.35: Abhängigkeit der Glucosefreisetzungsrate von der Ionenstärke. Silicondisks mit 
20% (w/w) Glucose in: Natriumphosphatpuffer (○); Wilms-MOPS-Medium ( ); Syn6-MES-
Medium (□); Wilms-Phosphat-Medium ( ). Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose in 
Natriumphosphatpuffer (◊). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
50 m. Silicondisks: DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; 5% (w/w) BaSO4. 
 
Zum Einsatz der Silicondisks in weiteren, biologischen Experimenten ist eine Berechenbar-
keit der Glucosefreisetzung erforderlich. Die Glucosefreisetzungsrate (GFR) im konstanten 
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Freisetzungsbereich ab 3 h kann für Silicondisks mit 20% oder 30% (w/w) Glucosegehalt 
durch folgende Gleichung beschrieben werden: 
ISrmGFR Glc ⋅−= &&  (t > 3 h) (51) 
 
mit GFR Glucosefreisetzungsrate [mg/h], 
Glcm&  Massenstrom von Glucose [mg/h], 
r&  Reduktion des Massenstroms von Glucose [mg/h/MIS], 
IS Ionenstärke [MIS]. 
 
Damit gilt für Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose unter der Verwendung der ermittelten 
Freisetzungen bei verschiedenen Ionenstärken folgende Abhängigkeit der Glucosefrei-
setzungsrate: 
IS
Mh
mg474,0
h
mg546,0GFR
IS
⋅⋅−=  (52) 
 
Die absolute Glucosefreisetzung für Silicondisks mit 20% (w/w) Glucose ab 3 h nach dem 
Glucoseausstoß (B) ist je nach Diskanzahl (z) gegeben durch folgende Gleichung (53). Der 
Glucoseausstoß (B) wurde aus allen Freisetzungen gemittelt. 
⎥⎥⎦
⎤
⎢⎢⎣
⎡ ⋅⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ ⋅⋅−+=⋅+⋅= tISMh
mg474,0
h
mg546,0mg446,5tGFRBzM
IS
 (53) 
 
Für Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose folgt demnach bei gleichem Verfahren für die 
Glucosefreisetzungsrate: 
IS
Mh
mg474,0
h
mg176,2GFR
IS
⋅⋅−=  (54) 
 
Die absolute Glucosefreisetzung für Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose ab 3 h ist gegeben 
durch Gleichung (55): 
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Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass sich der Rakelprozess, der Glucosegehalt 
der Silicondisks, die Ionenstärke des Mediums und geringfügig die Präsenz einer weiteren 
Silicondisk auf die Freisetzung auswirkte. Der pH-Wert, das Füllvolumen und der Leistungs-
eintrag hatten im untersuchten Bereich keinen Einfluss auf die Freisetzung. Die Silicondisks 
sollten als nächstes zur Fed-batch-Kultivierung von E. coli und G. oxydans im Schüttel-
kolbenmaßstab eingesetzt werden. Mit Hilfe der erhaltenen Freisetzungskinetiken konnten 
definierte und konstante Fütterungsraten durch Variation der Diskanzahl eingestellt werden. 
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5.4. Fed-batch-Kultivierung von Eschericha coli mit optimierter Slow-
release-Technik 
In diesem Kapitel wird der Einsatz optimierter Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose und 
5% (w/w) BaSO4-Partikeln aus Kapitel 5.3 beschrieben. Mit der Auswahl von E. coli als 
zweiten Modellorganismus wurden höhere Anforderungen an das Freisetzungssystem gestellt. 
Es musste eine höhere Freisetzungsrate aufgrund hoher metabolischer Aktivität des Mikro-
organismus gewährleistet sein. Die Unterschiede einer Fed-Batch-Betriebsweise mit den 
Silicondisks sollten mit Batch-Experimenten in Wachstum und Produktbildung verglichen 
werden. Aufgrund der Möglichkeit zur fluoreszenzoptischen Produktanalytik wurde der re-
kombinante Stamm E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 ausgesucht. Dieser Stamm expri-
miert ein Fusionsprotein aus stark gelb fluoreszierendem Protein (eYFP) und Interleukin-6 
(IL-6). Der Stamm wurde bereits benutzt, um die Funktionalität einer quasi-kontinuierlichen 
Messung von Streulicht- und Fluoreszenzmessungen in Mikrotiterplatten zu testen (Samorski 
et al., 2005).  
 
 
5.4.1. Modifikation eines Fed-batch-Mediums nach Wilms 
Wilms-Medium ist in der Literatur als Fed-batch-Medium bekannt. Das Rezept der Medien-
vorlage diente als Grundlage für die Versuche im Schüttelkolben (Wilms et al., 2001). Bevor 
das Wilms-Medium in einem Vergleich der neuen Slow-release Fed-batch-Technik mit dem 
Batch-Betrieb eingesetzt werden konnte, musste es auf eventuelle Limitierungen überprüft 
werden. 
 
Zunächst wurden Massenbilanzen (Makrokinetiken) für reines Wachstum verwendet, wie 
auch von Sonnleitner und Käppeli gezeigt (Sonnleitner und Käppeli, 1986) (s. Kap. 4.12; Gl. 
(38) ff.). Berechnungen wurden mit Hilfe der Annahme einer statistischen elementaren Zu-
sammensetzung von CH1,666N0,20O0,27 für Bakterien mit einem Molekulargewicht von 
20,79 g/mol nach Atkinson und Mavituna angestellt (Atkinson und Mavituna, 1983). Dabei 
zeigte sich, dass beim Einsatz von 20 g/L Glucose aufgrund der Menge eingesetzter 
Stickstoffquellen wie 2,68 g/L Ammoniumsulfat und 0,5 g/L Ammoniumchlorid höchstens 
4,95 g/L Biotrockenmasse zu erhalten ist. Dies gilt nur, wenn die Stickstoffquellen in den vor-
134 Kapitel 5.4: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von E. coli 
gegebenen Konzentrationen im Medium tatsächlich die limitierenden Faktoren wären und 
keine weiteren Limitierungen vorliegen. 
 
Mit Biomasseausbeuten von 0,45-0,51 g BTM/g Glucose im Fed-batch-Betrieb, je nach ein-
gestellter Wachstumsrate, müssten z.B. nach Korz et al. im Idealfall bis zu ca. 10 g/L Bio-
trockenmasse bei 20 g/L eingesetzter Glucose zu erreichen sein (Korz et al., 1995). Diese 
hohen Ausbeuten relativieren sich jedoch wieder im Batch-Verfahren. Bei E. coli ist der 
Overflow-Metabolismus auf glucosehaltigem Medium unter aeroben Bedingungen stark 
ausgeprägt. Große Anteile der Kohlenstoffquelle fließen, statt in die Biomassebildung, in die 
Bildung anaerober Nebenprodukte (Akesson et al., 2001; Xu et al., 1999b). Daher ist eine 
Beurteilung des Mediums rein auf finale Biomassekonzentrationen nicht eindeutig. Limitie-
rungen und Inhibierungen lassen sich aus der OTR-Kurve deuten und können daher mit der 
RAMOS-Technik im Schüttelkolben erfasst werden (Anderlei und Büchs, 2001; Anderlei et 
al., 2004). 
 
Als Wachstums- bzw. Kapazitätstest des Mediums diente das folgende Experiment, bei dem 
E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im simultanen Batch-Betrieb mit steigenden Glucose-
startkonzentrationen von 5-60 g/L kultiviert wurde (s. Abb. 5.36). Weil das gewählte Medium 
üblicherweise als Vorlage für Fed-batch-Prozesse im Fermenter diente, war es nicht ausrei-
chend gepuffert für den Einsatz in Schüttelkulturen. Daher wurde der Phosphatpuffer von 
0,1 M auf 0,2 M erhöht und zwar dergestalt, dass nach Einwaage der Mono- und Disalzkom-
ponente ein pH-Wert von 7,5 resultierte (s. Kap. 4.2.4). Außerdem wurde Citrat (1 g/L) aus 
dem Medienrezept genommen, weil Glucose als alleinige Kohlenstoffquelle eingesetzt und 
eine Bilanzierung ermöglicht werden sollte. Für Kultivierungen von E. coli wurde eine höhere 
Schüttelfrequenz von mindestens 400 rpm bei einem Standardschütteldurchmesser von 
50 mm eingestellt, um Sauerstofflimitierungen vorzubeugen. Die Experimente wurden anson-
sten unter gleichen Bedingungen wie die H. polymorpha-Experimente (s. Kap. 4.3 und 5.2) 
durchgeführt. 
 
Die Abbildung 5.36 zeigt den OTR-Verlauf aller Batch-Kulturen über der Zeit. Bis zu einer 
Startkonzentration von 20 g/L Glucose lagen die OTR-Kurven beim Anstieg direkt über-
einander und das OTR-Maximum erreichte bei 20 g/L Glucose 0,053 mol/L/h. Bei höheren 
Glucosekonzentrationen stieg die OTR langsamer an und die OTR-Maxima waren wieder 
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niedriger. Bei der höchsten, eingesetzten Glucosekonzentration von 60 g/L stieg die OTR bis 
auf 0,047 mol/L/h an (s. Tab. 5.9). Die Zeit vom Fermentationsstart bis zum OTR-Maximum 
verlängerte sich je mehr Glucose eingesetzt wurde und betrug z.B. 6,5 h bei 5 g/L Glucose, 
9,5 h bei 20 g/L und 20 h bei 60 g/L Glucose (s. Tab. 5.9). Auch die Wachstumsrate halbierte 
sich bei der Erhöhung von 5 g/L auf 60 g/L Glucose. Dies war eine Folge des erhöhten 
osmotischen Drucks ab 30 g/L Glucose. 
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Abb. 5.36: OTR-Verlauf von Batch-Kulturen mit E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in 
Wilms-Phosphat-Medium mit unterschiedlichen Glucosestartkonzentrationen. Glucosestart-
konzentration: a: 5 g/L (○), 10 g/L ( ), 15 g/L ( ), 20 g/L (◊); b: 20 g/L (◊), 40 g/L (▼), 
50 g/L (▲), 60 g/L (●). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
 
Tab. 5.9: OTR-Maxima und erreichte Wachstumsraten von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-
IL-6 in simultanen Batch-Kulturen mit unterschiedlichen Glucosestartkonzentrationen in 
Wilms-Phosphat-Medium. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
Glucosestartkonzentration 
(cGlc,α)   [g/L]: 
5 10 15 20 40 50 60 
Zeit bis OTR-Maximum   [h]: 6,5 8,5 9 9,5 13,5 16 20 
OTR-Maximum   [mol/L/h]: 0,025 0,047 0,053 0,051 0,049 0,048 0,047
Wachstumsrate (µ)   [h-1]: 0,50 0,49 0,43 0,40 0,30 0,22 0,18 
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Bei allen Ansätzen fiel die OTR über einen Schulterpeak auf null. Mit steigenden Konzentra-
tionen bis 20 g/L wurde der Schulterpeak bis zu einer OTR von ca. 0,020 mol/L/h immer 
höher. Der Schulterpeak war eine Stoffwechselaktivität auf gebildeten Nebenprodukten des 
Overflow-Metabolismus. Bei Vorlage von bereits geringen Glucosekonzentrationen (z.B. ab 
5 g/L) wurden durch Overflow-Metabolismus von E. coli signifikante Mengen an Nebenpro-
dukten gebildet, was die Biomasseausbeute reduzierte. Dies ist in der Literatur beschrieben 
(Akesson et al., 2001; Jobe et al., 2003; Losen et al., 2004; Xu et al., 1999a; Xu et al., 1999b), 
konnte aber auch durch HPLC-Proben erfasst werden. 
 
Ab 40-60 g/L vorgelegter Glucose nahm der Schulterpeak die Form eines Plateaus an und 
bestand über mehr als 20 h. Diese Erscheinung in der OTR ist charakteristisch für eine Limi-
tierung durch ein Zweitsubstrat (Anderlei, 2002; Anderlei und Büchs, 2001). Alle Kulturen 
besaßen zudem einen ähnlichen OTR-Peak, welcher repräsentativ für Glucoseverbrauch ist, 
aber nicht in einer Abhängigkeit zur Glucosestartkonzentration zu stehen schien. Wenn keine 
Limitierungen oder Inhibierungen vorlägen, müsste das Integral des OTR-Peaks proportional 
mit der Erhöhung der Glucosestartkonzentration ansteigen. Die Vermutung einer Stickstoff-
limitierung oder einer anderen Zweitsubstratlimitierung wurde durch die HPLC-Erfassung 
von Glucosekonzentrationen durch Probennahme nach dem ersten Abfall des OTR-Peaks 
bekräftigt. An diesem Punkt der Fermentation sollte die Glucose nahezu komplett aufge-
braucht sein. Genau konnte das Kulturverhalten nur gedeutet werden, wenn neben Biomasse- 
und pH-Werten auch HPLC-Proben aus einem Verlaufsexperiment in betracht gezogen 
werden. Als nächstes mussten daher Kinetikexperimente zur Wachstumsanalyse durchgeführt 
werden, mit denen die Ursache des Schulterpeaks aufgeklärt werden sollte. 
 
 
5.4.2. Wachstumsanalyse von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Batch-
Betrieb in Wilms-Phosphat-Medium mit Glucose  
Zunächst wurden aus dem vorigen Kapazitätstest die Glucosekonzentrationen von 20 g/L und 
40 g/L zur genaueren Untersuchung ausgewählt. Dies hat den Hintergrund, dass der Schulter-
peak bei 20 g/L Glucose gerade noch keine außerordentliche Ausdehnung angenommen hatte 
im Gegensatz zum Batch-Experiment mit 40 g/L Glucose. Ab Konzentrationen von 40 g/L 
Glucose herrschte eine starke Verschiebung des OTR-Peaks um 3,5 h und eine Viertelung der 
maximalen Wachstumsrate aufgrund des osmotischen Drucks (vgl. Abb. 5.36). 
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Der OTR-Verlauf einer Batch-Kultur mit 20 g/L Glucose ist in Abbildung 5.37 über der Zeit 
aufgetragen. E. coli wuchs aufgrund der Inokulation mit Zellen aus der exponentiellen Phase 
der Vorkultur direkt an. Ab 5 h stieg die OTR exponentiell auf 0,053 mol/L/h bei 9,5 h an 
(Abb. 5.37 a). Danach erniedrigte sich das OTR-Niveau wieder, was den absoluten Verbrauch 
eines Substrats andeutete. Dies ist in unlimitierten Medien in der Regel die Kohlenstoffquelle. 
Die OTR fiel bis auf ein Niveau von 0,02 mol/L/h, welches für eine Dauer von 4 h bestand 
und den Konsum von Nebenprodukten des Overflow-Metabolismus andeutete. Ab 15 h sank 
die OTR bis 18 h langsam auf nahezu null ab. 
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Abb. 5.37: Wachstumsanalyse einer Batch-Kultur von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 
in Wilms-Phosphat-Medium mit 20 g/L Glucose. a: OTR ( ); b: pH ( ); BTM (▲); c: 
Glucose (◊); Acetat (X); Ethanol (▼); Lactat (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
 
138 Kapitel 5.4: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von E. coli 
Der pH-Wert driftete auf 6,3 aufgrund der Akkumulation von Hydroniumionen bei dem Ver-
brauch der Stickstoffquelle Ammonium als auch wegen der Säurebildungen durch Overflow-
Metabolismus bis 15,5 h. Darauf stieg der pH-Wert unter Verbrauch der Nebenprodukte 
wieder bis auf 6,4 an (Abb. 5.37 b). Eine pH-Inhibierung konnte ausgeschlossen werden, weil 
der pH-Wert noch in einem für das Wachstum günstigen Bereich von größer als 6,0 lag. Dies 
wurde durch einen exponentiellen Anstieg der Biomasse auf 5,5 g/L bis 11 h und weiterem 
Anstieg auf 5,7 g/L bis 20 h bestätigt. 
 
Die gesamten vorgelegten 20 g/L Glucose wurden statt nach den vermuteten 9,5 h, wie aus 
der OTR-Kurve gedeutet wurde, erst nach ca. 18-20 h vollständig verbraucht. Ab 11 h und 
nach Verbrauch von 16,5 g/L Glucose verlangsamte sich der Glucosemetabolismus wahr-
scheinlich aufgrund der Limitierung eines Zweitsubstrats oder der Inhibierung durch ein ge-
bildetes Nebenprodukt. Es kam zwischenzeitlich zur Akkumulation von 1,1 g/L Ethanol, 
1,2 g/L Acetat und 2,4 g/L Lactat. Alle Metabolite wurden früher oder später ab geringen 
Glucosekonzentrationen von ca. 5 g/L parallel zur Glucose verbraucht bis keine Kohlenstoff-
quellen mehr vorlagen (Abb. 5.37 c). 
 
Das Batch-Experiment mit 40 g/L Glucose wurde analog durchgeführt. Hierbei wuchs E. coli 
ebenfalls unmittelbar nach Start der Hauptkultur an (s. Abb. 5.38). Das OTR-Maximum war 
etwas geringer mit 0,049 mol/L/h bei 13,5 h und wurde somit 4 h später erreicht als beim An-
satz mit 20 g/L (s. Abb. 5.38 a). Das Integral des OTR-Peaks während des Glucosemetabolis-
mus war nahezu identisch zum vorigen Versuch mit 20 g/L Glucose. Zudem kam es in diesem 
Versuch zur Ausbildung eines Plateaus bei ca. 0,020 mol/L/h nach 15 h für eine Dauer von 
ca. 13 h. Wie bereits erwähnt, weisen lange Plateaus nach einem OTR-Peak im Batch-Betrieb 
auf eine Zweitsubstratlimitierung hin (Anderlei, 2002; Anderlei und Büchs, 2001). Nach dem 
Plateau fiel die OTR bis 45 h auf nahezu null ab. 
 
Der pH sank von 7,5 mehr oder weniger linear auf 4,7 bis 37,5 h (s. Abb. 5.38 b). Der pH-
Endwert nach 45 h betrug 4,6 und stellt das absolute Minimum für Wachstum bei der Familie 
der Enterobacteriaceae dar (Krämer, 1997). Ab pH 6,0 wuchs E. coli in diesem Fall schon 
nicht mehr weiter, obwohl Glucose und andere Kohlenstoffquellen vorlagen. Diese zusätz-
lichen Kohlenstoffquellen wurden unter anderem aufgrund von Overflow-Metabolismus 
gebildet. Die Biotrockenmasse erreichte nach 19,5 h ihr Maximum von 5,9 g/L, was in etwa 
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dem Batch-Prozess mit 20 g/L entspricht (s. Abb. 5.38.b). Eine Limitierung bzw. Inhibierung 
wurde damit bestätigt. Zudem weist der Übergang von einer exponentiellen Glucoseabnahme 
in einen linearen Verbrauch ab ca. 13 h ebenfalls darauf hin (s. Abb. 5.38 c). 
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Abb. 5.38: Wachstumsanalyse von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Batch-Kultur mit 
20 g/L Glucose in Wilms-Phosphat-Medium ohne Citrat. a: OTR ( ); b: pH ( ); BTM (▲); 
c: Glucose (◊); Acetat (X); Ethanol (▼); Lactat (♦). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
 
Es wurden Nebenprodukte in hohen Konzentrationen bis 20 h akkumuliert wie z.B. 5,5 g/L 
Lactat, das bis zum Ende der Fermentation auf 1,8 g/L abgebaut wurde (s. Abb. 5.38 c). Wäh-
rend der Fermentation wurden zunächst bis 16 h 1,8 g/L Acetat akkumuliert. Diese wurden 
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daraufhin bis 20 h nahezu vollständig abgebaut. Wahrscheinlich konnte Acetat aufgrund einer 
Limitierung nicht stetig weiter verbraucht werden, wodurch sich eine Konzentration von 
3,8 g/L Acetat akkumulierte (s. Abb. 5.38 c). Als weiterer Metabolit reicherte sich 0,5 g/L 
Ethanol bis zum Ende der Fermentation an. Es folgt eine tabellarische Zusammenfassung der 
Endwerte beider Fermentationen mit End-pH, Biotrockenmasse und der Biomasseausbeute 
(YX/S) sowie maximaler Wachstumsrate (µmax) (Tab. 5.10). 
 
Tab. 5.10: pH-Endwerte, Biotrockenmasse, erreichte Wachstumsraten und Biomasseausbeu-
ten der Batch-Kinetiken von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-Phosphat-
Medium mit 20 g/L und 40 g/L Glucose. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm; d0 = 
50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
Glucosestartkonzentration (cGlc,α)   [g/L]: 20 40 
pH-Endwert (pHω)   [-]: 6,4 4,6 
Biotrockenmasse (BTMω)   [g/L]: 5,7 5,9 
Wachstumsrate (µ)   [h-1]: 0,60 0,53 
Biomasseausbeute (YX/S)   [-]: 0,29 0,15 
 
Mit den erhaltenen Werten für die Biotrockenmasse von 5,7 g/L bei 20 g/L eingesetzter Glu-
cose und 5,9 g/L Biotrockenmasse bei 40 g/L Glucose scheint eine Limitierung durch ein 
Zweitsubstrat am wahrscheinlichsten. Dies wurde besonders bekräftigt durch die Wachstums-
unterbrechung von E. coli. Die Kohlenstoffquellen wurden anscheinend nur noch für 
Zellerhaltung genutzt und zwischenzeitlich in anaerobe Nebenprodukte wie z.B. Lactat und 
Ethanol umgewandelt. 
 
Die Ausbeute entsprach bis auf 10% Abweichung der vorher errechneten Maximalbiomasse-
konzentration, die vermutlich aufgrund einer Stickstofflimitierung nicht überschritten wurde. 
Eine genaue Berechnung anzustellen war schwierig, weil der Stickstoffanteil einer Zelle 
variieren kann. So nimmt beispielsweise der Stickstoffgehalt mit steigender Wachstumsrate 
bei Klebsiella aerogenes zu. Bei Wachstum auf Glycerin wurde gezeigt, dass der Stickstoff-
gehalt von 13% bei einer Wachstumsrate von 0,1 h-1 auf 14% bei einer Wachstumsrate von 
0,85 h-1 anstieg (Atkinson und Mavituna, 1983). Der Stickstoffanteil kann aber auch abneh-
men wie z.B. bei Candida utilis dargelegt wurde. Bei Wachstum auf Glucose sank der Stick-
stoffgehalt von 11,1% bei einer Wachstumsrate von 0,08 h-1 auf 10,9% bei einer Wachstums-
rate von 0,45 h-1 (Atkinson und Mavituna, 1983). Daher musste das Wilms-Phosphat-Medium 
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in Hinsicht auf Vermeidung einer Zweitsubstratlimitierung optimiert werden, um ein unlimi-
tiertes Wachstum von E. coli zu erlangen. 
 
 
5.4.3. Optimierung des Wilms-Phosphat-Mediums 
Ziel der Medienoptimierung war es, ein Medium zu generieren, welches keinerlei Limi-
tierungen durch Zweitsubstrate im Batch-Betrieb aufweist, so dass in einem Fed-batch-Ex-
periment Glucose die einzig limitierende Nährstoffquelle wäre. Als Ursache wurde eine 
unzureichende Ammoniumkonzentration vermutet. Eine weitere Möglichkeit der Beein-
trächtigung könnte in der Anwendung des hochkonzentrierten Phosphatpuffers liegen. Hierbei 
stellte sich die Frage, ob das im Medium enthaltene Phosphat Spurenelemente im Medium 
bindet und somit das Wachstum limitiert. Um bei der Untersuchung beider möglichen Ur-
sachen eine Überschneidung der Effekte zu vermeiden, wurde bei den Versuchen zur 
Ammoniumlimitierung MOPS-Puffer statt Phosphatpuffer eingesetzt. 
 
5.4.3.1. Medienprüfung auf Stickstofflimitierung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-
IL-6 
Zunächst sollte eine Stickstofflimitierung durch Erhöhung der Ammoniumkonzentration über-
prüft werden. Daher wurde Ammoniumsulfat in den Stufen 2,68 g/L (Ausgangskonzentra-
tion), 5 g/L, 8,5 g/L und 12 g/L im Medium eingestellt. Dazu zeigt Abbildung 5.39 die simul-
tanen Batch-Kulturen von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 mit 20 g/L Glucose als Start-
konzentration. Die Schüttelfrequenz wurde von 400 rpm auf 420 rpm erhöht, da bei einer Ver-
besserung des Mediums eventuell mit einer Sauerstofflimitierung bei 400 rpm zu rechnen 
wäre. Es ist der OTR-Verlauf über der Zeit aufgetragen. Die OTR des Ansatzes mit 2,68 g/L 
Ammoniumsulfat stieg zunächst auf 0,058 mol/L/h innerhalb von 9 h an. Danach fiel die OTR 
auf ein Plateau von 0,03-0,032 mol/L/h und sank ab 14,5 h auf null. Aufgrund dieses bereits 
geschilderten Plateaus lag die Vermutung der Zweitsubstratlimitierung nahe. 
 
Nachdem die gesamte vorgelegte Glucose verbraucht war, wurden erneut ca. 20 g/L Glucose 
durch einen Puls von 521 µL (500 g/L Glucoselösung; unterer Pfeil) eingestellt. Darauf stieg 
die OTR sofort auf die Höhe des Limitierungsplateaus von ungefähr 0,03 mol/L/h an. Erst 
nach zusätzlicher Einstellung von 5 g/L Ammoniumsulfat durch einen Puls von 334 µL 
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(200 g/L Ammoniumsulfatlösung; oberer Pfeil) stieg die OTR wieder auf ein Maximum von 
0,059 mol/L/h an. Dieses OTR-Maximum wurde durch eine Sauerstofflimitierung vorgege-
ben. Die Sauerstofftransferkapazität (OTRmax) des Systems wurde aufgrund der hohen Menge 
an Gelöstsubstanzen durch das Pulsexperiment etwas gesenkt. Eine Stickstofflimitierung des 
Mediums war jedoch bewiesen. Anhand der starken Atmung des nach dem Puls folgenden 
(sauerstofflimitierten) Ansatzes wurde bereits die mögliche Potentialsteigerung des Mediums 
deutlich.  
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Abb. 5.39: Auswirkung unterschiedlicher Ammoniumsulfatkonzentrationen auf das Wachs-
tum von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Batch-Betrieb in Wilms-MOPS-Medium 
mit 20 g/L Glucose. Vorgelegte Ammoniumsulfatkonzentration: a: 2,68 g/L (●) und 
5 g/L ( ); b: 8,5 g/L (■) und 12 g/L ( ). Ein Nährstoffpuls (Pfeil) wurde zugegeben, so dass 
die am Pfeil angegebenen Konzentrationen im Medium resultierten. Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; n = 420 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
 
Wenn von Anfang an eine Konzentration von 5 g/L vorgelegt wurde, zeigte sich im ersten 
Batch-Experiment diauxisches Wachstum aufgrund von Overflow-Metabolismus mit einem 
OTR-Maximum von 0,06 mol/L/h bei Glucoseverbrauch und einem zweiten OTR-Maximum 
von 0,03 mol/L/h beim Verbrauch von Nebenprodukten. Nach erneuter Zugabe von 20 g/L 
Glucose wurde das Niveau von 0,06 mol/L/h sofort wieder erreicht. 
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Bei Erhöhung der Startkonzentration des Ammoniumsulfats von 2,58 g/L auf 5 g/L prägte 
sich der zweite OTR-Peak bei Verbrauch der Nebenprodukte erst richtig aus, was auf einen 
besseren Metabolismus schließen ließ. Jedoch wurde der zweite OTR-Peak, welcher repräsen-
tativ für die Nebenprodukte ist, bei weiterer Erhöhung der Ammoniumsulfatkonzentration 
breiter mit geringerem OTR-Maximum. Das Integral des OTR-Peaks war jedoch in etwa 
gleich groß. Ein zusätzlicher Effekt weiterer Ammoniumsulfaterhöhung war ein verzögertes 
Wachstum bei 8,5 g/L und besonders bei 12 g/L (s. Abb. 5.39 b). Die Tabelle 5.11 zeigt die 
Biotrockenmasseausbeuten und die dazugehörigen pH-Werte aus einer Probe kurz vor dem 
Glucosepuls. Die Werte gaben Aufschluss über die Auswirkung der Ammoniumkonzentration 
auf das Wachstum. 
 
Tab. 5.11: Biotrockenmasse und pH-Wert einer Probe aus Batch-Kulturen von E. coli BL21 
pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-MOPS-Medium mit 20 g/L Glucose bei unterschiedlichen 
Konzentrationen an Ammoniumsulfat. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 420 rpm; d0 = 
50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
Ammoniumsulfat-Startkonzentration ( α,SO)(NH 424c )   [g/L] 2,68 5 8,5 12 
Biotrockenmasse der Probe (BTMProbe)   [g/L] 5,5 6,3 7,1 7,6 
pH-Wert der Probe (pHProbe)   [-] 7,09 7,07 7,05 7,11 
 
Wie erwartet lag die Biomasse mit 5,5 g/L bei dem Ansatz mit 2,68 g/L Ammoniumsulfat 
recht niedrig. Der pH-Wert lag zum Zeitpunkt der Probennahme mit 7,1 im optimalen Wachs-
tumsbereich und wurde als Grund für die geringe Biomasseausbeute ausgeschlossen. Durch 
Erhöhung der Startkonzentration auf 5 g/L Ammoniumsulfat konnte die Biomasse auf 6,3 g/L 
gesteigert werden. Der OTR-Peak nach dem Glucosepuls war ab 5 g/L Ammoniumsulfat voll 
ausgebildet und stieg bis zur maximalen Sauerstofftransferkapazität des Reaktors an. Somit 
sollte auch bei 40 g/L Glucose als Kohlenstoffquellenvorlage eine Stickstoffquelle von 5 g/L 
Ammoniumsulfat ausreichen, um hohe Biotrockenmassen im Fed-batch-Betrieb zu erreichen. 
 
Mit weiterer Erhöhung des Ammoniumsulfats stieg die Biomasse bis auf 7,6 g/L (s. Tab. 
5.11). Der Grund für eine weiter erhöhte Biomasseausbeute der Ansätze mit mehr als 8,5 g/L 
Ammoniumsulfat lag nicht in einer weiter bestehenden Stickstofflimitierung. Die osmotischen 
Einflüsse waren bei 5 g/L Ammoniumsulfat am geringsten in Bezug auf die untersuchten 
Konzentrationen. Wie in diesen Versuchen gezeigt werden konnte, führte eine Erhöhung des 
osmotischen Drucks zu langsamerem Wachstum. Es war weiterhin anzunehmen, dass dies 
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scheinbar einen geringeren Overflow-Metabolismus bedingt. Dadurch wurde weniger 
Glucose in Nebenprodukt umgewandelt und eine Steigerung der Biotrockenmasse ermöglicht. 
Dies würde die höheren Biomasseausbeuten bei 8,5 g/L und 12 g/L Ammoniumsulfatvorlage 
erklären. 
 
Aus den aufgeführten Gründen wurde für die nachfolgenden Versuche eine Ammoniumsulfat-
konzentration von 5 g/L als ideal angenommen. Eine weitere Erhöhung der Schüttelfrequenz 
war nötig, um das Potential des Mediums optimal ausnutzen zu können und eine Sauerstoff-
limitierung zu vermeiden. Neben Stickstoffquellen wurden weitere verschiedene im Medium 
enthaltene Komponenten auf das Wachstum von E. coli überprüft. Dikaliumhydrogenphos-
phat, Spurenelemente, Thiamin und Citrat wurden je in dreifacher Konzentration im Ver-
gleich zum Ursprungsmedium vorgelegt. Die pH-Werte wurden zum Vergleich auf 7,5 
eingestellt. Es wurden keine weiteren Limitierungen durch andere Komponenten des Me-
diums erfasst. Dennoch führte eine Erhöhung von Dikaliumhydrogenphosphat zu stark ver-
langsamtem Wachstum, weshalb die Einflüsse des Phosphatpuffers noch getestet werden 
mussten. 
 
Zuvor wurde das Wilms-Phosphat-Medium mit 5 g/L Ammoniumsulfat auf eine Ver-
besserung des Kulturverlaufs, aber auch auf Erhöhung der Biomasseausbeuten überprüft. Um 
das Potential dieses Mediums sauerstoffunlimitiert zu testen, wurde die Schüttelfrequenz auf 
450 rpm erhöht und zudem das Füllvolumen auf 10 mL reduziert. Es wurden Glucosekonzen-
trationen von 10-60 g/L in Batch-Experimenten eingesetzt. Die OTR aller Ansätze ist in der 
folgenden Abbildung über der Zeit aufgetragen (s. Abb. 5.40). Die OTR-Kurven bei den 
Batch-Kulturen mit 10 g/L, 15 g/L und 20 g/L lagen im Anstieg genau übereinander. Nach 
10 h erreichte der Ansatz mit 10 g/L Glucose sein Maximum mit 0,031 mol/L/h. Bei dem 
Ansatz mit einer Glucosestartkonzentration von 15 g/L wurde ein OTR-Maximum von 
0,047 mol/L/h nach 11,5 h erzielt und bei 20 g/L Glucose nach 12,5 h ein OTR-Maximum 
von 0,064 mol/L/h. In diesen Kulturen schien es Nebenprodukte zu geben, die in geringer 
Konzentration vorhanden sind und verwertet werden. Dies äußerte sich durch ein langsames 
Absinken der OTR nach Abfall unter 0,01 mol/L/h (s. Tab. 5.12). 
 
Bei dem Batch-Experiment mit 30 g/L Glucose konnte nach exponentiellem Anstieg der OTR 
zu einem Maximum von 0,063 mol/L/h die Ausbildung eines Schulterpeaks auf einem Niveau 
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von 0,044 mol/L/h detektiert werden. Dieser Schulter-Peak war bei der Batch-Kultur mit 
40 g/L Glucose noch stärker ausgeprägt und entstand entweder durch Overflow-Metabolismus 
oder durch eine leichte Sauerstofflimitierung der Ansätze. 
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Abb. 5.40: Wachstum von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Batch-Betrieb in Wilms-
Phosphat-Medium mit verschiedenen Glucosestartkonzentrationen. Glucosestartkonzentra-
tion: a: 10 g/L (●); 15 g/L ( ); 20 g/L (▼); b: 30 g/L (■); 40 g/L (○); 50 g/L (▲); 
60 g/L ( ). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 450 rpm; d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 
7,5; OD600,α = 0,5. 
 
Die Sauerstofflimitierung war an der Plateaubildung im Maximum des ersten OTR-Peaks 
während des Verbrauchs von Glucose erkennbar. Die Batch-Kulturen mit 50 g/L und 60 g/L 
Glucose wiesen ein niedrigeres OTR-Maximum während des ersten OTR-Peaks von 0,061 
bzw. 0,057 mol/L/h auf. Der weitere OTR-Verlauf beschrieb sehr lange Schulterpeaks und 
Plateaus, die wieder eine Limitierung oder Inhibierung andeuteten. 
Ab der Konzentrationsschwelle von 40 g/L konnte zudem eine signifikante Beeinflussung des 
Wachstums durch den osmotischen Druck der Glucose festgestellt werden. Es stellte sich eine 
Verzögerung des Wachstums um 0,5 h ein. Diese Auswirkung verdoppelte sich jeweils pro 
10 g/L weiterer Glucoseerhöhung auf bis zu 2 h bei 60 g/L Glucosestartkonzentration. Tabelle 
5.12 gibt die erreichten OTR-Maxima, Wachstumsraten, Biotrockenmassen, pH-Endwerte 
und Biomasseausbeuten an. In Bezug auf die pH-Endwerte ist festzustellen, dass bei hohen 
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Glucosekonzentrationen die Abweichungen vom pH-Ausgangswert größer waren und sich bis 
zu 2,5 Stufen änderten. Hier wurden Werte bis 5,1 gemessen, was auf die Bildung von Säuren 
zurückzuführen war (s. Tab. 5.12). 
 
Tab. 5.12: OTR-Maxima, erreichte Wachstumsraten, Biomassen, pH-Endwerte und Bio-
masseausbeuten der Batch-Kulturen von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-
Phosphat-Medium mit verschiedenen Glucosestartkonzentrationen. Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; n = 450 rpm; d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
Glucosestartkonzentration 
(cGlc,α)   [g/L]: 
10 15 20 30 40 50 60 
Zeit bis OTR-Maximum   [h]: 10 11,5 12,5 13,5 14,5 15 16,5 
OTR-Maximum   [mol/L/h]: 0,031 0,046 0,064 0,064 0,064 0,061 0,057
Wachstumsrate (µ)   [h-1]: 0,36 0,36 0,39 0,39 0,28 0,23 0,18 
Biotrockenmasse (BTMω)   [g/L]: 2,5 3,77 5,04 6,04 5,76 5,55 5,49 
pH-Endwert (pHω)   [-]: 7,12 7,01 6,95 6,68 6,59 5,76 5,1 
Biomasseausbeute (YX/S)   [-]: 0,25 0,25 0,25 0,2 0,14 0,11 0,09 
 
Bei Verwendung von Phosphatpuffer wurde eine Reduktion der Biomasse um 10-25% im 
Vergleich zu den Ansätzen mit MOPS-Puffer festgestellt. Die Einflüsse mussten deswegen in 
einem Pufferaustauschexperiment näher untersucht werden. 
 
5.4.3.2. Pufferaustauschexperiment zur Ermittlung des Phosphateinflusses auf das 
Wachstum von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-Medium 
Um den Einfluss von Phosphat auf das Wachstum von E. coli zu untersuchen, wurden Wilms-
MOPS-Medium und Wilms-Phosphat-Medium jeweils mit 5 g/L Ammoniumsulfat ohne 
Citrat hergestellt. Die Medien wurden in unterschiedlichen Volumenverhältnissen gemischt. 
Beide Medien waren bis auf die Puffersubstanz identisch, welche in jedem der Ausgangs-
medien eine Konzentration von 0,2 M besaß. Abbildung 5.41 zeigt die OTR-Verläufe eines 
Pufferaustauschexperiments über der Zeit. Generell ist erkennbar, dass die OTR-Kurve über 
der Zeit steiler anstieg, je mehr MOPS-Puffer und je weniger Phosphatpuffer im Medium 
enthalten war. Des Weiteren schien das modifizierte Wilms-Phosphat-Medium für E. coli 
limitierend oder inhibierend zu sein. Dies konnte aus dem Vergleich der beiden reinen 
Medienansätze geschlossen werden. Während die OTR auf dem Wilms-MOPS-Medium auf 
maximal 0,066 mol/L/h anstieg, erreichte sie mit einer Verlangsamung des Wachstums um 
4 h auf Wilms-Phosphat-Medium nur 0,062 mol/L/h (s. Tab. 5.13). 
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Abb. 5.41: OTR-Verlauf von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Pufferaustauschex-
periment von Phosphat zu MOPS im Batch-Betrieb in Wilms-Medium mit 20 g/L Glucose. 
Wilms-MOPS/Phosphat-Medienverhältnisse: 1:0 (○); 7:1 ( ); 3:1 ( ); 1:1 (♦); 1:3 (▼); 
1:7 (▲); 0:1 (●). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 450 rpm; d0 = 50 mm; VL = 10 mL; 
pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
 
Tab. 5.13: OTR-Maxima und Wachstumsraten von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 aus 
dem Pufferaustauschexperiment von Phosphat zu MOPS im Batch-Betrieb Glucose in Wilms-
Medium mit 20 g/L. Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 450 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
10 mL; pHα = 7,5; OD600,α = 0,5. 
Wilms-MOPS/Phosphat- 
Medienverhältnis   [v/v]: 
1:0 7:1 3:1 1:1 1:3 1:7 0:1 
Zeit bis OTR-Maximum   [h]: 8,5 8,5 8,5 9 10,5 11 12,5 
OTR-Maximum   [mol/L/h]: 0,066 0,066 0,066 0,066 0,063 0,062 0,062
Wachstumsrate (µ)   [h-1]: 0,50 0,50 0,50 0,48 0,47 0,47 0,47 
 
Der leicht abgeknickte Anstieg im OTR-Maximum von 0,060 bis 0,066 mol/L/h bei 
Kultivierung in Wilms-MOPS-Medium kann durch eine Sauerstofflimitierung der Flüssig-
keitshauptmasse erklärt werden, während der Flüssigkeitsfilm an der Schüttelkolbenwand 
noch ausreichend mit Sauerstoff versorgt ist. Das Potential dieses Mediums war demnach 
auch bei 450 rpm noch nicht vollkommen erschöpft, obwohl zusätzlich das Füllvolumen auf 
10 mL reduziert wurde, um einen höheren Sauerstoffeintrag zu gewährleisten. 
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Die inhibierende Wirkung des Phosphats kam erst ab einem Mischverhältnis der beiden 
Medien von 1:1 (v/v) richtig zum Tragen. Die OTR-Kurven der Ansätze mit weniger als 50% 
Phosphatpufferung lagen genau aufeinander. Es scheint also eine Wirkungsschwelle zu geben, 
ab der entweder die Phosphatkonzentration inhibierend wirkt oder Spurenelemente dem Me-
dium durch Komplexierung oder Fällung durch Phosphat entzogen werden. Ein anderer 
Grund für das langsamere Wachstum könnte auch die hohe Ionenstärke des Wilms-Phosphat-
Mediums mit 0,61 M sein, welche 2,4-fach über der Ionenstärke von Wilms-MOPS-Medium 
mit 0,26 M liegt. 
 
Dieses Experiment zeigt den Vorteil einer Kultivierung in Wilms-MOPS-Medium. Es konnte 
ein negativer Einfluss von hohen Phosphatkonzentrationen auf das Wachstum von E. coli 
nachgewiesen werden. Daher wurden die folgenden Versuche mit E. coli in Wilms-MOPS-
Medium durchgeführt. Das optimierte Medium wurde nach folgender Rezeptur hergestellt: 
5,0 g/L (NH4)2SO4; 0,5 g/L NH4Cl; 3,0 g/L K2HPO4; 2 g/L Na2SO4; 41,85 g/L MOPS; 
0,5 g/L MgSO4•7H2O; 0,1 g/L Ampicillin (bei vorliegender Resistenz); 0,01 g/L Thiamin; 
3 mL/L Spurenelementlösung [0,18 g/L ZnSO4•7H2O; 0,16 g/L CuSO4•5H2O; 0,1 g/L 
MnSO4•H2O; 0,18 g/L CoCl2•6H2O; 13,92 g/L FeCl3•6H2O; 0,66 g/L CaCl2•2H2O; 11,13 g/L 
Na2EDTA•2H2O]. Das Medium hatte ein finales Volumen von 1 L und wurde auf pH = 7,5 
eingestellt. 
 
Mit diesem optimierten Medium und den angepassten Parametern wie Füllvolumen und 
Schüttelfrequenz als auch den ermittelten Freisetzungen aus Kapitel 5.3 konnten nun Fed-
batch-Experimente mit Glucose als einzig limitierenden und zuzufütternden Nährstoff durch-
geführt werden. Der Einfluss einer Fed-batch-Kultivierung mit der Slow-release-Technik auf 
das Wachstum und die Produktbildung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 sollte im 
Vergleich zum Batch-Betrieb herausgestellt werden. 
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5.4.4. Auswirkung der Slow-release Fed-batch-Technik auf Wachstum- und Pro-
duktbildung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 
E. coli reagiert, wie bereits ausführlich dargelegt, mit Overflow-Metabolismus auf hohe Glu-
cosestartkonzentrationen im Batch-Betrieb. Die Biomasseausbeute wird allgemein aufgrund 
der Bildung anaerober Nebenprodukte minimiert. Eine Zufütterung mit der neuen Slow-re-
lease Fed-batch-Technik sollte, wie bei H. polymorpha, zu einer höheren Biomasseausbeute 
durch Glucoselimitierung führen (s. Kap. 3.2 und 5.2). 
 
Die Expression des Fusionsproteins aus gelb fluoreszierendem Protein und Interleukin-6 
(eYFP-IL-6) durch E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 ist auf Glucose aufgrund des T7-
Promotors katabolitreprimiert (Invitrogen GmbH, 2006; Studier und Moffatt, 1986; Zhang et 
al., 2003). Dadurch ist eine hohe Produktbildung unter Batch-Bedingungen relativ unwahr-
scheinlich, auch wenn die T7-RNA-Polymerase als äußerst aktiv gilt und in geringen Konzen-
trationen zur Expression hoher Produktmengen führt. Sobald im Batch-Verfahren die Re-
pressionsschwelle zur Expression der T7-RNA-Polymerase unterschritten wird, steht kaum 
noch Glucose für die Produktbildung zur Verfügung. Deswegen sollte sich eine Kultivierung 
mit dem Slow-release Fed-batch-Verfahren positiv auf die Produktausbeute auswirken. 
 
Die Experimente wurden bis auf die Betriebsweise und einer weiter erhöhten Schüttelfre-
quenz von 475 rpm unter gleichen Bedingungen durchgeführt. Die Hauptkultur wurde mit 
einer OD600 von 0,5 aus der exponentiellen Phase einer Vorkultur angeimpft. Ein Batch-Ex-
periment mit 20 g/L Glucose wurde mit einem Fed-Batch-Experiment verglichen, welches 
durch vier Silicondisks mit jeweils 30% (w/w) Glucosebeladung realisiert wurde. Die OTR 
der Batch-Kultur stieg nach einer Übergangsphase exponentiell auf ein Maximum von 
0,074 mol/L/h innerhalb von 8 h an, und fiel sofort danach auf annähernd null (s. Abb. 
5.42 a). Ab diesem Zeitpunkt war die Glucose im Medium vollständig aufgebraucht. 
 
Die eYFP-IL-6-Emission stieg bis zu einem Wert von 5.562 (s. Abb. 5.42 b). Die Biotrocken-
masse hatte bereits nach 9 h ihr Maximum von 6,2 g/L erreicht, was einer Biomasseausbeute 
von 0,31 entspricht. Der pH-Wert fiel innerhalb von 9 h von 7,5 auf 6,5 und stieg nachdem 
Glucose verbraucht war wieder auf 6,7 an (Abb. 5.42 c). Letzteres war auf den folgenden 
vollständigen Konsum von Overflow-Metaboliten zurückzuführen. Im Batch-Experiment 
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konnte lediglich eine geringe Succinatkonzentrationen von 0,4 g/L im Medium nachgewiesen 
werden. Die Anwesenheit von Succinat spricht aufgrund des Oxalacetats als Präkursor für 
Aktivitäten über anaplerotische Sequenzen und über den Glyoxylat-Weg des E. coli BL21-
Derivats (Noronha et al., 2000).  
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Abb. 5.42: Vergleich von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Batch- und Slow-release 
Fed-batch-Kulturen in Wilms-MOPS-Medium. a: Sauerstofftransferrate (OTR): Batch ( ), 
Fed-batch (○); b: eYFP-IL-6-Emission: Batch ( ), Fed-batch (○); freigesetzte Glucose (●) 
berechnet durch Gleichung (37) und (43) im Vergleich zum Profil von vier 1,1-mm-
Silicondisks aus Abb. 5.35 bzw. Gl. (55) mit der Ionenstärke des Mediums 0,26 M (-); c: Bio-
trockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-batch (○); 
d: Glucose: Batch (▲); Fed-batch (●). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 475 rpm, d0 = 
50 mm; VL = 10 mL; pHα = 7,4; OD600,α = 0,5. Batch-Betrieb mit 20 g/L und Fed-batch-
Betrieb mit freigesetzter Glucose aus vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; 
30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
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Lactat, Acetat und Formiat waren nur in Konzentrationen von weniger als 0,2 g/L zu 
detektieren. Scheinbar findet nach der Optimierung des Mediums keine Akkumulation 
anaerober Nebenprodukte in signifikannten Mengen mehr statt. Dies könnte durch die starke 
Dynamik im Overflow-Metabolismus bei unlimitierten Bedingungen begründet sein. Die 
vorgelegten 20 g/L Glucose wurden innerhalb von 9 h komplett verbraucht (Abb. 5.42 d).  
 
Die OTR des Fed-batch-Experiments mit vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm) 
stieg zunächst identisch mit der OTR der Batch-Kultur an, wobei es zu einem Maximum von 
0,041 mol/L/h nach 6 h und einem Absinken auf ein Zufütterungsplateau von ca. 
0,012 mol/L/h durch Glucoselimitierung kam (Abb. 5.42 a). Die eYFP-IL-6-Emission stieg 
innerhalb der ersten 5 h bereits über 10.112 an (Abb. 5.42 b) aufgrund niedriger und 
temporärer Glucoseanreicherung im Medium von höchstens 2,5 g/L (Abb. 5.42 d). Durch 
folgende Glucoselimitierung wurde eine Derepression erreicht, welche zu einem linearen 
Anstieg der eYFP-IL-6-Konzentration führte mit einem Emissionsmaximum von 21.448 nach 
18,5 h (Abb. 5.42 b). Im Fed-batch-Experiment ist das Fluoreszenzsignal des eYFP-IL-6 
damit viermal so hoch wie im Batch-Betrieb. Die Biomassezunahme ist mehr oder weniger 
linear bis zu einer Endkonzentration von 7,6 g/L (Abb. 5.42 c). Der pH-Wert fiel von 7,5 nur 
auf 6,7 innerhalb von 18 h. Dieser pH-Abfall korreliert stark mit dem Wachstum von E. coli 
(Abb. 5.42 c). Metabolite wie Acetat, Formiat, Lactat und Succinat konnten nur in 
schwankenden Spuren von weniger als 0,1 g/L nachgewiesen werden (Abb. 5.42 d). Die 
Bildung erfolgte hauptsächlich am Anfang während der Glucoseakkumulation von 2,5 g/L 
innerhalb der ersten 5 h. Bereits ab 6,5 h war ein Gleichgewicht zwischen der Freisetzung und 
der Aufnahme von Glucose hergestellt, so dass keine Glucose mehr nachgewiesen werden 
konnte (Abb. 5.42 d). 
 
Die freigesetzte Menge an Glucose konnte durch Gleichung (37)-(43) abgeschätzt werden. Sie 
entspricht der theoretischen Konzentration im Medium, wenn kein Mikroorganismus die 
Glucose verbraucht. Eine Nebenproduktkorrektur wurde aufgrund sehr geringer Konzentratio-
nen von weniger als 0,1 g/L nicht vorgenommen. Der berechnete Wert für jede Probe wurde 
in Abbildung 5.42 b aufgetragen. Zum Vergleich wurde die resultierende Glucosekonzentra-
tion einer vierfachen Kinetik aus Abbildung 5.34 an die Ionenstärke angeglichen und als 
Liniendiagramm ebenfalls in Abbildung 5.42 b dargestellt. Diese Kinetik kann vereinfacht 
mit der Gleichung (55) und der Ionenstärke des Wilms-MOPS-Mediums von 0,26 M für t > 
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3 h errechnet werden. Die Kurve passt gut zu den berechneten Glucosekonzentrationen. Die 
Gesamtkonzentration an Glucoseverbrauch wurde zu 20,1 g/L berechnet, was einer Biomasse-
ausbeute (YX/S) von 0,38 entspricht. 
 
Anhand dieser Ergebnisse konnten auch bei E. coli Vorteile der Fed-batch-Kultivierung im 
Hinblick auf Wachstum und Produktbildung festgestellt werden. Auf dem verbesserten 
Medium konnte E. coli im Vergleich zum Batch-Experiment durch limitierte Glucosezu-
fütterung eine um 22,6% höhere Biomasseausbeute erzielen. Im Fed-batch-Betrieb betrug die 
Biomasseausbeute (Yx/s) 0,38. Im Batch-Betrieb dagegen war die Ausbeute nur 0,31. Im 
Hinblick auf die Produktbildung konnte die Katabolitrepression des untersuchten Stammes 
durch die Fed-batch-Betriebsweise aufgehoben werden und ein Derepressionszustand wurde 
ermöglicht. Im Vergleich zum Batch-Experiment mit 20 g/L Glucose wurde durch Anwen-
dung der Slow-release-Technik mit vier Silicondisks die vierfache Produktmenge des 
Fusionsproteins eYFP-IL-6 gebildet. 
 
 
5.4.5. Auswirkung der Slow-release Fed-batch-Technik auf Wachstum- und 
Produktbildung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 bei Induktion 
mit IPTG 
Ein analoges Kinetikexperiment zu Abschnitt 5.4.4 wurde mit einer Induktion der T7-RNA-
Polymerase-Expression durch Isopropyl-β-D-thiogalactopyranosid (IPTG) durchgeführt. Es 
stellte sich die Frage, ob sich die Unterschiede der beiden Betriebsweisen durch Induktion 
noch verstärken oder ob eine Induktion für den Fed-batch-Betrieb nicht erforderlich ist. Das 
Experiment ist in Abbildung 5.43 gezeigt. 
 
Nach Animpfen der Hauptkultur stieg die OTR des Batch-Experiments nach einer Übergangs-
phase exponentiell auf 0,037 mol/L/h innerhalb von 7 h. Zu diesem Zeitpunkt wurde die Ex-
pression mit 1 mM IPTG induziert (s. Abb. 5.43 a). Darauf verblieb die OTR bis 11 h auf 
mehr oder weniger gleichem Niveau und stieg im Folgenden bei 13,5 h auf ein Maximum von 
0,051 mol/L/h. Bis 20,5 h fiel die OTR auf nahezu null ab. Die eYFP-IL-6-Emission stieg bis 
zum Induktionszeitpunkt bei 7 h auf einen Wert von 4.069 und erreichte nach Induktion 
sprungartig einen Wert von 38.650 bis 13 h (s. Abb. 5.43 b). Durch die starke eYFP-IL-6-
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Expression wurde das Wachstum nahezu eingestellt, und die Biomasse erreichte nur ein 
Maximum von 4,5 g/L.  
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Abb. 5.43: Vergleich von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Batch- und Slow-release 
Fed-batch-Kulturen in Wilms-MOPS-Medium mit Induktion der eYFP-IL-6-Synthese durch 
1 mM IPTG. a: Sauerstofftransferrate (OTR): Batch ( ), Fed-batch (○); b:  eYFP-IL-6-
Emission: Batch ( ), Fed-batch (○); freigesetzte Glucose (●) berechnet durch Gleichung (37) 
und (43) im Vergleich zum Profil von vier 1,1-mm-Silicondisks aus Abb. 5.35 bzw. Gl. (55) 
mit der Ionenstärke des Mediums 0,26 M (-); c: Biotrockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-
batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-batch (○); d: Glucose: Batch (▲); Fed-batch (●); Acetat: 
Batch (▼) . Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 475 rpm, d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 
7,4; OD600,α = 0,5; Induktion mit 1 mM IPTG. Batch-Betrieb mit 20 g/L und Fed-batch-
Betrieb mit freigesetzter Glucose aus vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; 30% 
(w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
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Der pH-Wert fiel innerhalb von 13 h auf 6,4 und stieg wieder auf 6,7 an (Abb. 5.43 c). 
Letzteres war hauptsächlich auf den Konsum von Acetat zurückzuführen, da zu diesem Zeit-
punkt bereits die Glucose im Medium verbraucht war. Zur Akkumulation von Acetat mit 
1,1 g/L kam es aufgrund des verlangsamten Wachstums durch Induktion (Abb. 5.43 d). Lactat 
und Formiat waren in Konzentrationen von weniger als 0,3 g/L zu detektieren. Die 
vorgelegten 20 g/L Glucose wurden statt in 9 h erst in 12-13 h komplett verbraucht, weil die 
Induktion das Wachstum beeinträchtigte (Abb. 5.43 d).  
 
Die OTR der Fed-batch-Kultur, welche mittels Slow-release-Technik durch vier Silicondisks 
(DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm) geführt wurde, stieg zunächst identisch mit der OTR der 
Batch-Kultur an. Nach 7 h kam es zu einem Maximum von 0,037 mol/L/h. Nach dem Abfall 
der OTR durch Glucoselimitierung bei 7,5 h auf ein Zufütterungsplateau von ca. 0,014-
0,017 mol/L/h wurde mit 1 mM IPTG induziert (Abb. 5.43 a). Das OTR-Plateau blieb min-
destens bis 28 h auf diesem Niveau. Die eYFP-IL-6-Emission stieg innerhalb der ersten 7 h 
bereits auf einen Wert von 7.550 und war damit aufgrund von Glucoselimitierung um 2.000 
höher als im Batch-Betrieb. Nach Derepression und Induktion mit 1 mM IPTG erreichte die 
Fed-batch-Kultur mit 38.850 nach 18 h einen leicht höheren Wert (0,5%) im Vergleich zur 
Batch-Kultur (Abb. 5.43 b). Die Biomassezunahme war bis zur Induktion bei 7 h exponen-
tiell. Danach war lineares Wachstum von E. coli aufgrund der Glucoselimitierung auf 9,3 g/L 
zu erkennen (Abb. 5.43 c). Der pH-Wert fiel bis 28 h von 7,5 nur um eine Stufe auf 6,5. Auch 
in diesem Experiment wurde analog zum Experiment aus Abschnitt 5.4.4 sehr wenig Glucose 
durch die Freisetzungssysteme akkumuliert. Es wurden nach 7 h nur 0,75 g/L im Medium 
erfasst (Abb. 5.43 d). Während der ganzen Fermentation waren nur Spuren von Lactat und 
Acetat in Konzentrationen von weniger als 0,1 g/L zu detektieren und wurden daher nicht 
aufgetragen. 
 
Die freigesetzte Menge an Glucose konnte auch hier durch Gleichung (37)-(43) berechnet 
werden. Es wurde analog zu Kapitel 5.4.4 verfahren. Der berechnete Wert wurde für jede 
Probe in Abbildung 5.43 b aufgetragen. Zum Vergleich wurde die resultierende Glucosekon-
zentration einer vierfachen Kinetik aus Abbildung 5.34 an die Ionenstärke angeglichen und 
als Liniendiagramm ebenfalls in Abbildung 5.43 b dargestellt. Diese Kinetik kann vereinfacht 
mit der Gleichung (55) und der Ionenstärke des Wilms-MOPS-Mediums von 0,26 M für t > 
Kapitel 5.4: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von E. coli 155 
3 h errechnet werden. Die Kurve passt erneut gut zu den berechneten Glucosekonzentratio-
nen. Die Gesamtmenge an Glucoseverbrauch wurde zu 27,3 g/L berechnet. 
 
Es konnte auch bei Induktion der Expression durch IPTG ein Vorteil der Fed-batch-Kulti-
vierung im Hinblick auf Biomassebildung festgestellt werden. Die Biomasseausbeute im Fed-
batch-Verfahren beträgt 0,34 im Gegensatz zu 0,23 im Batch-Verfahren. Im Vergleich zum 
nicht induzierten Versuch beträgt die Differenz sogar 48% statt 22,6%. Die Produktbildung 
konnte bei Induktion im Vergleich zum Batch-Betrieb nicht verbessert werden. Durch einen 
Wachstumsstopp kam es auch im Batch-Experiment zu einer starken Expression von eYFP-
IL-6. Dabei wurde in Batch- und in Fed-batch-Kulturen ein gleichermaßen starkes eYFP-IL-
6-Emissionsniveau von ca. 38.750 erreicht. Dennoch wurden im Vergleich zum Fed-batch-
Experiment ohne Induktion keine erheblich größeren Ausbeuten erzielt. Die Produktaus-
beuten waren ohne Induktion im Fed-batch um 81% niedriger und erreicht damit die 
Größenordnung der induzierten Experimente. 
 
Eine Fed-batch-Betriebsweise hat den Vorteil, dass die Kultur zur Induktion nicht unter-
brochen und geöffnet werden muss. Die Reproduzierbarkeit wird gesteigert und das Konta-
minationsrisiko gesenkt. Gerade bei Screenings im Hochdurchsatz ist die Induktion einer 
Expression nur mit stark erhöhtem personellem und zeitlichem Aufwand möglich. Diese 
Problematik wird momentan mit Hilfe einer Kombination von reprimierender Glucose mit 
einer zweiten, induzierenden Kohlenstoffquelle wie Lactose in der Autoinduktionstechnik von 
Studier umgangen (Studier, 2005). Erst bei Verbrauch der Glucose wird die Expression unter 
Verbrauch von Lactose gestartet. Die Methode ist nicht als optimal zu betrachten, weil nicht 
unter Prozessbedingungen gearbeitet wird wie bei der Fed-batch-Methode und sogar eine 
Kohlenstoffquelle (Lactose) benutzt wird, die später gar nicht eingesetzt würde. Außerdem ist 
die Autoinduktionstechnik kein universelles System für alle Promotoren. 
 
 
5.4.6. Auswirkung unterschiedlicher Zufütterungsmassenströme aus Silicondisks 
auf die Produktbildung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 
Durch das Kinetikexperiment mit E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 ohne Induktion in 
Kapitel 5.4.4 wurde bestätigt, dass eine Derepressionsschwelle für die Produktion von eYFP-
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IL-6 vorliegt. Die Produktausbeute wurde deswegen im Fed-batch-Betrieb bei unterschied-
lichen Zufütterungsraten bestimmt, um deren Auswirkung festzuhalten. Dazu wurden weitere 
Experimente analog zu den beiden vorgestellten Experimenten mit vier Silicondisks durch-
geführt. Dabei wurden jedoch zwei, acht, oder zwölf Silicondisks eingesetzt. Die zugehörigen 
theoretisch zu erwartenden Füttermassenströme aus den Silicondisks in Wilms-MOPS-
Medium mit einer Ionenstärke von 0,26 M wurden mit Gleichung (55) berechnet und sind in 
folgender Tabelle 5.14 festgehalten. 
 
Tab. 5.14: Eingesetzte Silicondisks und zugehörige Füttermassenströme in 10 mL Wilms-
MOPS-Medium wurden berechnet mit Gleichung (55) und der Ionenstärke des Mediums 
0,26 M. 
Anzahl der Silicondisks (z)   [-]: 2 4 8 12 
Massenstrom an Glucose (m& )   [mg/h]: 4,2 8,3 16,6 33,2 
Glucosefreisetzungsrate (GFR)   [g/L/h]: 0,42 0,83 1,66 3,32 
 
Die folgende Abbildung 5.44 zeigt das Ergebnis der Expressionsuntersuchungen von eYFP-
IL-6 durch E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Fed-batch-Betrieb bei variierter Diskan-
zahl mit und ohne Induktion durch IPTG in Wilms-MOPS-Medium.  
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Abb. 5.44: Auswirkung unterschiedlicher Zufütterungsraten auf die spezifische eYFP-IL-6-
Expression in E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 bei Anwendung der Slow-release Fed-
batch-Technik in Wilms-MOPS-Medium. Verfahren: mit Induktion (●); ohne Induktion ( ). 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 475 rpm, d0 = 50 mm; VL = 10 mL; pHα = 7,5; 
OD600,α = 0,5. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose, 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 22 mm; HDisk = 
1,1 mm; zDisks = 2-12. 
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Es ist die spezifische eYFP-IL-6-Ausbeute über der Anzahl der eingesetzten Silicondisks auf-
getragen. Die Abbildung verdeutlicht einen Einfluss der Zufütterungsrate auf die Produkt-
bildung. Beim Einsatz von zwei Silicondisks und Induktion mit 1 mM IPTG lag das 
spezifische Fluoreszenzsignal von eYFP-IL-6 mit 13.410/g BTM am höchsten. Es war damit 
2,7-fach stärker als bei einer Zufütterung aus zwölf Silicondisks, wobei eine maximale 
spezifische Emission von 5.040/g BTM erreicht wurde. 
 
Die Emissionen der Ansätze mit Induktion liegen beim Einsatz von zwei bis vier Silicondisks 
4,2-fach und bei acht bis zwölf Silicondisks um den Faktor 4,6 über den Emissionen der 
Ansätze ohne Induktion. Bei Ansätzen ohne Induktion ergab sich bei Anwendung von zwei 
Silicondisks eine maximale spezifische eYFP-IL-6-Emission von 3.211/g BTM, welche um 
den Faktor 2,9 über dem Wert beim Einsatz von zwölf Silicondisks mit 1.101/g BTM lag. Der 
sprunghafte Anstieg der spezifischen eYFP-IL-6-Emission bei der Anwendung von vier statt 
acht Silicondisks lag in der Derepression. Durch stärkere Limitierung an Glucose bei 
geringerem Füttermassenstrom von weniger als 1,66 g/L/h wurden höhere Produktbildungs-
raten erreicht. 
 
Dieses Ergebnis zeigt, dass es für die Produktbildung nicht von Vorteil ist, möglichst viel 
Glucose zu verfüttern. Ein niedrigeres Zufütterungsniveau durch zwei Silicondisks steigerte 
die spezifische Produktausbeute um das 2,7-fache. Die Induktion mit IPTG verstärkte die 
spezifische Produktbildung nochmals um den Faktor 4,2-4,6.  
 
 
5.4.7. Biomassebildung von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-
MOPS-Medium im Batch-Betrieb und Slow-release Fed-batch-Betrieb 
Um den Einfluss der Fed-batch-Kultivierung auf das Wachstum von E. coli BL21 pLys 
pRSET eYFP-IL-6 zu untersuchen und das Potential des optimierten Wilms-MOPS-Mediums 
auszuschöpfen, wurden weitere Kultivierungen analog zu Kapitel 5.4.4 ohne Induktion durch-
geführt. Die erreichten Biotrockenmassen im Batch- und Slow-release Fed-batch-Betrieb 
wurden bei unterschiedlichen verbrauchten Glucosekonzentrationen ermittelt. 
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Die OTR-Verläufe der Versuche mit 20-60 g/L Glucose im Batch-Betrieb sind in Abbildung 
5.45 über der Zeit dargestellt, um die Verbesserung des Mediums in der Respiration zu 
demonstrieren. Die OTR des Ansatzes mit 20 g/L Glucose hatte den erwarteten Verlauf, der 
in Kapitel 5.4.4 schon erläutert wurde, und diente lediglich als Vergleichsexperiment. Bei den 
OTR-Kurven der Ansätze mit 40 g/L, 50 g/L und 60 g/L Glucose wurden jedoch im 
Gegensatz zum Ansatz mit 20 g/L einige negative Auswirkungen der Batch-Betriebsweise 
erkennbar. Hier erfolgte in allen drei Fällen eine Sauerstofflimitierung, was durch ein Plateau 
im Maximum der OTR bei 0,068-0,069 mol/L/h erkennbar war. Je nach der Menge vorgeleg-
ter Glucose dauerte die Limitierung 3 h, 9 h oder 11 h. Die OTR wurde durch die Sauerstoff-
transferkapazität (OTRmax) des Reaktors in Zusammenhang mit den Medienparametern wie 
z.B. Sauerstofflöslichkeit vorgegeben. Bei dem Batch-Experiment mit 60 g/L Glucose war die 
OTRmax um ca. 0,005 mol/L/h niedriger als bei allen anderen Ansätzen, weil sich die Präsenz 
der Gelöstsubstanzen wie Glucose auf die maximale Sauerstofflöslichkeit auswirkten. 
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Abb. 5.45: Wachstum von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 im Batch-Betrieb in Wilms-
MOPS-Medium mit 20-60 g/L Glucose. Glucosestartkonzentration: 20 g/L ( ); 40 g/L (■); 
50 g/L (○); 60 g/L (▲). Versuchsbedingungen: T = 37°C, n = 475 rpm, d0 = 50 mm, GV&  = 
0,6 L/h; VL = 10 mL, OD600,α = 0,5; pHα = 7,5. 
 
Ein weiterer negativer Aspekt des Batch-Verfahrens ist die Verlängerung der exponentiellen 
Phase mit der Erhöhung der Glucosekonzentration. Dies war auf die Erhöhung des damit ver-
bundenen osmotischen Drucks zurückzuführen. Aus Abbildung 5.46 sind die erreichten Bio-
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trockenmassen pro metabolisierter Glucose des Batch-Betriebs im Vergleich zum Slow-
release Fed-batch-Betrieb zu entnehmen.  
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Abb. 5.46: Erreichte Biotrockenmassen von E. coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 in Wilms-
MOPS-Medium bei 20-60 g/L metabolisierter Glucose im Batch- und Slow-release Fed-
batch-Betrieb. Betriebsweise: Batch (▲); Slow-release Fed-batch (●). Silicondisks: 
30% (w/w) Glucose, 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm. Versuchsbedingun-
gen: T = 37°C; n = 475 rpm; d0 = 50 mm; GV&  = 0,6 L/h; VL = 10 mL; OD600,α = 0,5; pHα = 
7,5. 
 
Die Biotrockenmasse nahm im Batch-Betrieb bis 20 g/L metabolisierter Glucose mehr oder 
weniger linear bis 6 g/L zu. Bei höheren Konzentrationen an metabolisierter Glucose ergab 
sich eine eingeschränkte Biomassebildung und ein degressiver Verlauf. Unter Batch-
Bedingungen konnten demnach bis zu 8,6 g/L Biotrockenmasse bei Verstoffwechselung von 
60 g/L Glucose erzielt werden. Die pH-Endwerte lagen für E. coli immer noch in einem guten 
Bereich von wenigstens 6,4. Dies kann durch die hohe Pufferkapazität von 0,2 M MOPS 
erklärt werden. Unter anderem wurde durch Overflow-Metabolismus ab Glucosestartkonzen-
trationen höher als 10 g/L und durch Sauerstofflimitierung bei stark erhöhten Glucosestart-
konzentrationen ab 40 g/L anaerobe Stoffwechselnebenprodukte wie Ethanol, Formiat, 
Acetat, Lactat und Succinat gebildet. Die Säuren wirkten scheinbar inhibierend, obwohl die 
azidische pH-Drift stark eingeschränkt wurde. Bei guter Pufferkapazität, wie in dem 
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optimierten Wilms-MOPS-Medium, können diese Nebenprodukte wieder als Kohlenstoff-
quelle verbraucht werden, wodurch der pH wieder ansteigt und Biomasse gebildet wird. 
 
Bei den Fed-Batch-Kultivierungen wurde die Diskanzahl bis auf acht angehoben, um mehr 
Glucose zu verfüttern. Die Biomasseproduktion in der Slow-release Fed-batch-Betriebsweise 
erhöhte sich aufgrund der limitierten Zufütterung an Glucose mittels Slow-release-Technik 
mehr oder weniger linear proportional mit der metabolisierten Glucose (s. Abb. 5.46). Ab 
Glucosekonzentrationen von mehr als 10 g/L wurden signifikante Unterschiede in der 
Biomassebildung von Batch- zu Fed-batch-Betrieb beobachtet. Im Fed-batch-Verfahren 
wurden 13,7 g/L (+/-0,6 g/L) Biotrockenmasse mit 50 g/L verbrauchter Glucose erreicht 
(YX/S = 0,28). Dies ist eine Verbesserung um 75% im Vergleich zum Batch-Betrieb mit einer 
Biomasseausbeute von 0,16 und einer Biotrockenmasse von 8,1 g/L (+/-0,4 g/L). Ein wesen-
tlicher Grund zum Erreichen dieser Ausbeuten war die Vermeidung der Überfütterung und 
somit die Reduzierung des Overflow-Metabolismus. Des Weiteren konnte durch eine 
Zufütterung auch eine Sauerstofflimitierung im Vergleich zum Batch-Betrieb vermieden 
werden, wodurch ebenfalls anaerobe Nebenproduktbildungen ausgeschlossen waren. 
 
Die Grenze des Slow-release Fed-batch-Systems stellt in diesem Fall der pH-Wert dar. Im 
Ansatz der maximal erreichten Biotrockenmasse wurde ein pH-Endwert von 3,7 gemessen. 
Wachstum von E. coli ist unter einem pH-Wert von 4,5 nicht mehr möglich (Krämer, 1997). 
In Minibioreaktoren mit Online-Messung der Biomasse und geregelter Glucose- und Stell-
mittelzufuhr werden inzwischen bis zu ca. 37 g/L Biotrockenmasse in Kleinkulturen erreicht 
(Puskeiler et al., 2005a; Puskeiler et al., 2005b; Puskeiler und Weuster-Botz, 2004). Durch die 
Slow-release Fed-batch-Technik konnte ohne pH-Regelung und ebenfalls ohne weiteren tech-
nischen Aufwand ein Drittel der E. coli-Biotrockenmasse gegenüber der Ausbeute in Minibio-
reaktoren erzielt werden. 
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5.5. Fed-batch-Kultivierung von Gluconobacter oxydans mit optimierter 
Slow-release-Technik 
Die Auswirkungen des Slow-release Fed-batch-Verfahrens mit den optimierten Silicondisks 
sollte zusätzlich an dem Wachstumsverhalten eines zweiten Bakteriums getestet werden. 
Jenes Bakterium sollte eine andere Form der Nebenproduktbildung als E. coli besitzen. Es 
war zu prüfen, ob die Vorteile der Fed-batch-Technik auch an anderen Stoffwechselschemen 
gezeigt werden können. Bei Gluconobacter oxydans erfolgt durch Überfütterung oder Vorlage 
hoher Glucosekonzentrationen azidische Nebenproduktbildung. Wie im Kapitel 3.1.3 darge-
legt, wird Glucose zu Gluconsäure und weiter zu Mono- und Diketogluconsäuren umgewan-
delt. Die Konversion erfolgt durch die gelösten cytoplasmatischen, aber auch durch die mem-
branständigen Oxidoreduktasen (Adachi et al., 2003; Herrmann et al., 2004). In den folgenden 
Versuchen wurde G. oxydans DSM 2003 eingesetzt. 
 
 
5.5.1. Wahl eines geeigneten Mediums für eine Kinetikmessung 
Ausgehend von einem komplexen Medium aus Silberbach et al. wurden Kultivierungen 
vorgenommen, um das komplexe Medium hinsichtlich der Inhaltsstoffe zu charakterisieren 
(Silberbach et al., 2003). Es sollte auf einen Kinetikvergleich zwischen Batch- und Fed-batch-
Betrieb ausgelegt werden. Somit wurden Änderungen im Medienrezept des Silberbach-
Mediums vorgenommen, welches aus Hefextrakt, Calciumcarbonat, Glycerin und Glucose 
bestand (s. Kap. 4.2.6). 
 
Bei einem Ansatz wurde auf die Zugabe von Glycerin verzichtet, so dass Glucose die einzige 
Kohlenstoffquelle für Oxidationen war. Des Weiteren wurde die Glucosestartkonzentration 
im Batch-Experiment im Vergleich zu Silberbach et al. von 90 g/L auf 45 g/L halbiert. Der 
Start-pH-Wert wurde auf 6,5 eingestellt. Das pH-Optimum mit 5,5-6,0 bezüglich des 
Wachstums von G. oxydans liegt leicht darunter und würde während der Fermentation schnell 
erreicht werden (Gupta et al., 2001). Dieses Medium wird im Folgenden als modifiziertes 
Silberbach-Medium bezeichnet. Ein weiterer Ansatz eines veränderten Silberbach-Mediums 
enthält als zusätzliche Variation den Austausch von 0,1 M Calciumcarbonatpuffer mit 0,2 M 
MES-Puffer. Bei einem solchen Medium könnte in einer Wachstumskinetik zusätzlich eine 
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einfache OD- und Biotrockenmassemessung ermöglicht werden. Dieses Medium wird im 
Folgenden als modifiziertes Silberbach-MES-Medium bezeichnet. 
 
Ein Wachstumstest wurde in den beiden neuen Medien im Vergleich zum Ausgangsmedium 
vorgenommen. Da mit dem im Silberbach-Medium enthaltenen und teilweise ungelösten Cal-
ciumcarbonat eine OD-Messung erschwert war, wurde der Versuch in der RAMOS-Anlage 
vorgenommen und zusätzlich der End-pH-Wert gemessen. Der Verlauf der OTR-Kurven über 
der Zeit ist in Abbildung 5.47 dargestellt. Die Hauptkulturen wurden mit aktiven Zellen aus 
einer Vorkultur mit Silberbach-Medium im Verhältnis 1:50 angeimpft. Man kann einen un-
mittelbaren und unlimitierten Anstieg der OTR in allen drei Ansätzen erkennen. Daraus 
konnte zunächst geschlossen werden, dass es für G. oxydans nicht erforderlich ist Glycerin im 
Medium hinzuzufügen. Bei den Kulturen mit Silberbach-Medium wurde Glycerin und 
Glucose scheinbar gleichzeitig verbraucht, da nur ein OTR-Peak zu erkennen war mit einem 
OTR-Maximum von 0,032 mol/L/h nach 18 h (Silberbach et al., 2003). Die OTR sank darauf 
bis 40 h langsam auf null ab. 
 
Die Reduktion der Glucosekonzentration und das Entfernen des Glycerins im modifizierten 
Silberbach-Medium führten zu einer Reduktion des osmotischen Drucks und zu einer 
schnelleren Oxidation von Glucose. Dies äußerte sich in einer höheren Steigung in der OTR 
der Ansätze. Es wurde schon nach 9 h das OTR-Maximum von 0,039 mol/L/h erreicht (s. 
Abb. 5.47). In dem modifizierten Silberbach-Medium war noch ein zweiter OTR-Peak zu 
erkennen, der aufgrund seiner Breite entweder auf eine langsam verfügbare Kohlenstoffquelle 
aus dem Hefeextrakt oder eine weitere Oxidationsstufe wie z.B. 2,5-Diketogluconat schließen 
lässt. Dies war bei dem Ansatz mit Silberbach-Medium nicht erkennbar. Es wurde aufgrund 
des höheren End-pH-Werts von 4,0 statt 3,2 vermutet, dass der Organismus auf dem modifi-
zierten Silberbach-Medium noch aktiver ist und somit mehr komplexe Medienbestandteile 
oder bereits gebildete Nebenprodukte wieder verwerten konnte (Macauley et al., 2001). 
 
In dem modifizierten Silberbach-MES-Medium wurde ein OTR-Maximum von 0,034 mol/L/h 
erreicht, was sich ebenfalls nach 8 h ausbildete (s. Abb. 5.47). G. oxydans scheint noch 
aktiver auf diesem Medium zu sein, denn der OTR-Verlauf zeigt außer dem OTR-Peak, 
welcher Glucose repräsentiert, noch vier weitere OTR-Maxima. Der zweite OTR-Peak mit 
Maximum bei 21 h und der dritte OTR-Peak mit Maximum bei 28 h stellen den Verbrauch 
Kapitel 5.5: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von G. oxydans 163 
oder die Umwandlung oxidierter Glucosederivate wie Gluconsäure dar. Der vierte, sehr breite 
OTR-Peak mit einem Maximum von 0,008 mol/L/h bei 40 h könnte wiederum für Aktivität 
auf Hefeextrakt und/oder weiteren Oxidationsstufen wie z.B. 2,5-Diketogluconat stehen. Der 
End-pH-Wert betrug auch hier 4,0. 
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Abb. 5.47: OTR-Verlauf von G. oxydans DSM 2003 auf Silberbach-Medium, modifiziertem 
Silberach-Medium und modifiziertem Silberbach-MES-Medium im Batch-Betrieb. Medium: 
Silberbach ( ); modifiziertes Silberbach (○); modifiziertes Silberbach-MES (●). Versuchs-
bedingungen: T = 30°C; n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 6,5; Animpfverhält-
nis: 1:50. 
 
Somit wurde modifiziertes Silberbach-MES-Medium aufgrund der beschriebenen Vorteile 
bezüglich des pH und höchster Respirationsaktivität für das Vergleichsexperiment der Slow-
release Fed-batch-Technik mit einem Batch-Betrieb gewählt. Als nächstes mussten Frei-
setzungsmessungen bei 30°C unternommen werden, um die Menge an Glucose abschätzen zu 
können, die G. oxydans in einem Kinetikexperiment pro Silicondisk bei dieser Temperatur 
zugefüttert wird. 
 
 
5.5.2. Glucosefreisetzung aus Silicondisks bei 30°C 
Die Temperatur ist eine ausschlaggebende Größe für die Diffusion und wurde daher in allen 
Experimenten im Hinblick auf die Kultivierungen von H. polymorpha und E. coli in dieser 
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Arbeit konstant auf 37°C gehalten. Die Änderung der Glucosefreisetzung von 37°C zu 30°C 
soll im Zusammenhang mit der einzigen Kultivierung bei 30°C von G. oxydans diskutiert 
werden. Die Diffusion von kleinen Molekülen in festen Polymeren ist ein aktivierbarer 
Vorgang und wird häufig durch die Arrhenius-Gleichung beschrieben (s. Gl. 56) (Brandt, 
1959; Masaro und Zhu, 1999): 
⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛
⋅−⋅= TR
E
0
D
eDD  (56) 
mit D Diffusionskoeffizient [m2/s], 
D0 Diffusionskoeffizient in Abwesenheit des Polymernetzwerks [m2/s], 
ED Aktivierungsenergie nach Arrhenius [J/mol], 
R universelle Gaskonstante: 8,3145 [J/mol/K], 
T Temperatur [K]. 
Die Aktivierungsenergie nach Arrhenius steigt proportional mit dem Durchmesser des 
penetrierenden Moleküls. Dabei hat die Struktur des Moleküls keinen Einfluss. Nachdem der 
Größeneffekt des penetrierenden Moleküls mit einbezogen wurde, ist die Aktivierungsenergie 
eine Funktion der hochpolymeren Eigenschaften der Matrix wie Kettengeometrie oder 
Kettensteifigkeit und intermolekulare Kräfte. 
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Abb. 5.48: Freisetzung aus Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose in Natriumphosphatpuffer 
bei 30°C im Vergleich zu 37°C. Temperaturen: 37°C (□); 30°C (●). Versuchsbedingungen: 
n = 350 rpm; d0 = 50 mm; VL = 50 mL; D = 22 mm; H = 1,1 mm; m =0,534 g; gerakelte 
Silicondisks: 5% (w/w) BaSO4; Na-(P)-Puffer: c = 0,1 M; IS = 0,23 M; pH = 7,0; 0,2 g/L 
NaN3-Zusatz. 
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Da keine ausreichenden Daten vorlagen, musste der Unterschied zu Freisetzungen bei 37°C 
empirisch erfasst werden. Das Diagramm 5.48 zeigt die relative und absolute Glucose-
freisetzung in Natriumphosphatpuffer im Vergleich bei 30°C und 37°C. Es ist zu erkennen, 
dass bei 30°C, nach einem gleichen “Burst“-Effekt innerhalb der ersten 3 h, eine Reduktion 
der Steigung im linearisierten Anteil im Vergleich zu 37°C erfolgte. Es ergab sich eine 
Reduktion des Diffusionsstroms von 1,95mg/h auf 1,89 mg/h, was 3,3% entspricht. 
 
 
5.5.3. Wachstum und Produktbildung von G. oxydans im Fed-batch-Betrieb mit 
Slow-release-Technik 
G. oxydans DSM 2003 wurde in einem Kinetikexperiment eingesetzt, wobei das Batch-
Verfahren mit 45 g/L vorgelegter Glucose mit der Slow-release Fed-batch-Technik verglichen 
wurde. Dabei sollte überprüft werden, ob eine limitierte Glucosezufütterung zu geringerer 
Gluconsäurebildung und deren Derivate führt. Die Versuche wurden bei einem Standard-
schütteldurchmesser von 50 mm, einer Schüttelfrequenz von 350 rpm und in Silberbach-
MES-Medium mit einem Füllvolumen von 12,5 mL durchgeführt. Die Hauptkultur wurde mit 
einer OD600 von 0,5 aus der exponentiellen Phase einer Vorkultur angeimpft.  
 
Die OTR der Batch-Kultur stieg ohne Übergangsphase exponentiell auf ein Maximum von 
0,036 mol/L/h innerhalb von 9,5 h an und fiel sofort danach auf 0,005 mol/L/h ab (s. Abb. 
5.49 a). Ab diesem Zeitpunkt war die Glucose im Medium vollständig aufgebraucht (s. Abb. 
5.49 d). Es folgten zwei weitere OTR-Maxima. Das OTR-Maximum von 0,016 mol/L/h bei 
28 h konnte auf den Verbrauch der 2-Ketogluconsäure zurückgeführt werden. Das dritte 
OTR-Maximum mit 0,008 mol/L/h bei 40 h kann entweder durch die Hydrolye des Hefe-
extrakts und Oxidation der gewonnenen Monomere und/oder Verbrauch weiterer Oxidations-
stufen wie 2,5-Diketogluconat begründet werden. Der RQ des Batch-Experiments fiel auf-
grund einer hohen Glucosestartkonzentration und der damit verbundenen Oxidation zu 
Gluconsäure unter 1,0 auf 0,1 nach 8,5 h (s. Abb. 5.49 b). Durch die Umwandlung der 
Gluconsäure in weitere oxidierte Metabolite verblieb der RQ unter 1,0. 
Aufgrund der Bildung großer Mengen an Gluconsäure und deren Derivate fiel der pH 
innerhalb der ersten 20 h trotz des Einsatzes eines 0,2 M MES-Puffers stark von 6,5 auf 4,0 ab 
(s. Abb. 5.49 c). 
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Abb. 5.49: Vergleich von Batch- und Slow-release Fed-batch-Kulturen in von G. oxydans 
(DSM 2003) in Silberbach-MES-Medium. a: Sauerstofftransferrate (OTR): Batch ( ), Fed-
batch (○); b: Respirationsquotient (RQ): Batch ( ), Fed-batch (○); freigesetzte Glucose (●) 
berechnet durch Gleichung (37), (43), (46) und (47) im Vergleich zum Profil von vier 1,1-
mm-Silicondisks aus Gleichung (55) mit der Ionenstärke 0,42 M und Temperaturreduktion 
um 3,3% (-); c: Biotrockenmasse (BTM): Batch (▲), Fed-batch (●) und pH: Batch ( ), Fed-
batch (○); d: Glucose: Batch (▲); Fed-batch (●), Gluconat: Batch ( ), Fed-batch (○); e: 5-
Ketogluconat: Batch (▲); Fed-batch (●), 2-Ketogluconat: Batch ( ), Fed-batch (○). 
Versuchsbedingungen: T = 30°C; n = 350 rpm, d0 = 50 mm; VL = 12,5 mL; pHα = 6,5; 
OD600,α = 0,5. Batch-Betrieb mit 45 g/L und Fed-batch-Betrieb mit freigesetzter Glucose aus 
vier Silicondisks (DDisk = 22 mm; HDisk = 1,1 mm; 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4). 
 
Kapitel 5.5: Ergebnisse und Diskussion – Kultivierung von G. oxydans 167 
Die Biotrockenmasse stieg nach einer Verzögerung von ca. 5 h, durch die starke Biotrans-
formation der Glucose zu Gluconat, mehr oder weniger linear auf 1,6 g/L an (s. Abb. 5.49 c). 
Eine solche Biomassekonzentration gilt nach De Muynck et al. bereits als hoch (De Muynck 
et al., 2006). Gluconat wurde bis 10,1 h auf 32 g/L angereichert und danach bis zum Ende des 
Experiments linear bis auf 3,3 g/L zu 2-Ketogluconat und 5-Ketogluconat umgesetzt.  
Ab ca. 10 h steigt die 5-Ketogluconatkonzentration bis zum Ende auf 20,2 g/L an. 2-Keto-
gluconat stieg ebenfalls ab ca. 10 h an und erreichte bei 21,2 h 10,3 g/L. Darauf wurde 2-
Ketogluconat zu einer anderen Substanz umgesetzt, welche mit hoher Wahrscheinlichkeit 2,5-
Diketogluconat war. Eine genaue Bestimmung und Quantifizierung wurde nicht vorgenom-
men. Am Ende der Fermentation lagen noch 3,7 g/L 2-Ketogluconat vor (s. Abb. 5.49 e). 
 
Die OTR des Fed-batch-Experiments stieg ebenfalls direkt an (s. Abb. 5.49 a), jedoch in 
geringerem Maße als im Batch-Experiment, weil weniger Glucose zur Verfügung stand. Es 
wurden 3,8 g/L Glucose im Medium bis ca. 5,7 h akkumuliert (s. Abb. 5.49 d). Ein exponen-
tieller Anstieg der OTR auf 0,021 mol/L/h bis 20 h erfolgte aufgrund des Wachstums von G. 
oxydans. Bis ca. 30 h wurde dieses OTR-Niveau gehalten und fiel darauf linear bis zum Ende 
des Experiments auf 0,007 mol/L/h (s. Abb. 5.49 a). Der RQ fiel bis 6 h aufgrund von anfäng-
licher Überfütterung auf 0,22 ab (s. Abb. 5.49 b). Darauf stieg der RQ sofort wieder bis 14 h 
auf einen Wert von 1,2 an. Dies lässt sich mit dem Wachstum auf Glucose begründen, da RQ-
Werte von 1,0-1,2 für den Glucosekonsum charakteristisch sind. Ab 24 h sank der RQ wieder 
leicht unter 1,0. Dies lässt neben dem Glucosekonsum noch auf die Oxidation der Glucon-
säure und deren Derivate schließen, welche nicht als Kohlenstoffquelle konsumiert werden. 
Der pH-Wert fiel im Fed-batch-Experiment von 6,5 nur auf 6,1 nach 10,1 h und stieg bis zum 
Ende des Experiments wieder auf 6,3 an (s. Abb. 5.49 c). Dies lässt auf eine viel geringere 
Säurebildung als im Batch-Betrieb schließen. Die Biotrockenmasse stieg nach einer Ver-
zögerung von 4 h exponentiell bis 21,2 h auf 2,5 g/L (s. Abb. 5.49 c). Von dort erhöhte sich 
die Biomassekonzentration aufgrund von Glucoselimitierung linear auf 3,3 g/L bis zum Ende 
der Fermentation. Es wurde eine doppelte Biomassekonzentration im Vergleich zum Batch-
Experiment erreicht.  
In den ersten 6-8 h der Fermentation wurden 3,8 g/L Glucose akkumuliert und in Gluconat 
bzw. geringfügig in Biomasse umgewandelt (s. Abb. 5.49 d). 7,8 g/L Gluconat wurden bis 
10,1 h angereichert, die in 5- und 2-Ketogluconat umgewandelt wurden. Insgesamt wurden 
bis zum Ende der Fermentation 4,7 g/L 5-Ketogluconat und 7,6 g/L 2-Ketogluconat gebildet. 
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Die 5-Ketogluconat-Konzentration betrug aufgrund limitierter Zufütterung nur 25% des 
Batch-Experiments und die 2-Ketogluconat-Konzentration betrug 75% im Vergleich zum 
Batch-Betrieb. 
 
Die freigesetzte Menge an Glucose konnte mit den Gleichungen (37)-(43) abgeschätzt 
werden. Sie entspricht der theoretischen Konzentration im Medium, wenn kein Mikro-
organismus die Glucose verbraucht. Die Nebenproduktkorrektur für Gluconsäure, sowie 5- 
und 2-Ketogluconsäure wurde mit Gleichung (46) und (47) vorgenommen. Der berechnete 
Wert wurde für jede Probe in Abbildung 5.49 b aufgetragen. Zum Vergleich wurde die 
resultierende Glucosekonzentration aus einer vierfachen Freisetzungskinetik einer 1,1-mm-
Silicondisk mit 30% (w/w) Glucose aus Abbildung 5.34 nach Angleichung der Ionenstärke 
0,42 M mit Gleichung (55) und der Temperaturreduktion der Freisetzung um 3,3% (30°C) in 
Abbildung 5.49 b als Liniendiagramm aufgetragen. Die berechneten Werte der Glucose-
freisetzung aus den Datensätzen der Fermentation passen gut zur ermittelten Freisetzungs-
kinetik. 
 
Anhand dieser Ergebnisse konnte auch bei G. oxydans ein Vorteil der Fed-batch-Kultivierung 
im Hinblick auf das Wachstum festgestellt werden. Durch limitierte Glucosezufütterung 
konnte eine doppelte Biomasseausbeute im Vergleich zum Batch-Betrieb erzielt werden. Im 
Fed-batch-Betrieb betrug die Biomasseausbeute (Yx/s) 0,093 g/g. Im Batch-Betrieb dagegen 
betrug die Ausbeute nur 0,036 g/g. Diese Optimierung mit dem Faktor 2,6 wurde durch 
Reduktion der Nebenproduktbildung aufgrund glucoselimitierter Zufütterung mit der Slow-
release Fed-batch-Technik ermöglicht. Biomassekonzentrationen von ca. 3,6 g/L wurden z.B. 
von De Muynck et al. nur im Fermenter realisiert, wobei der rekombinante Stamm G. oxydans 
MC14 eingesetzt wurde (De Muynck et al., 2005). Ein weiterer Grund für diese Steigerung in 
der Biomassekonzentration könnte die Stabilisierung des pH-Werts bei 6,3-6,5 sein, welche 
mit der verminderten Säureproduktion zusammenhängt. Dies korreliert mit den Beob-
achtungen von De Muynck et al., die Wachstumsinhibierungen im Batch-Betrieb mit Glucose 
durch starke pH-Drifts wegen Ketogluconsäurebildung beobachteten.  
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5.6. Screening von Hansenula polymorpha RB11-Derivaten 
Die grundlegende Hypothese dieser Arbeit ist, dass ein unter Batch-Bedingungen selektierter 
Stamm nicht unbedingt der optimale Stamm für einen Fed-batch-Prozess ist. Der Ursprung 
der Hypothese liegt in den enormen physiologischen Unterschieden, die ein Mikroorganismus 
erfährt, während er den Bedingungen der verschiedenen Betriebsweisen ausgesetzt wird. Die 
Gründe wurden einleitend ausführlich dargelegt und mit Modellierungen illustriert (s. Kap. 1). 
Außerdem wurde die Aussage durch die diversen, bereits dargelegten Ergebnisse aller 
untersuchter Mikroorganismen H. polymorpha (s. Kap. 5.2), E. coli (s. Kap. 5.4) und G. 
oxydans (s. Kap. 5.5) bereits bekräftigt. In diesem Kapitel sollten die Unterschiede eines 
Massenscreenings bei verschiedenen Betriebsweisen herausgestellt werden, um eine 
qualitative Abweichung der Stammselektion bei verschiedenen Betriebsweisen zu erfassen. 
 
Die erforderlichen Experimente basierten auf zwei Transformationsansätzen von H. poly-
morpha RB11 mit einem pC10-Vektorkonstrukt. Bei einem pC10-Vektor wurde der Formiat-
Dehydrogenase-Promotor (PFMD) und bei einem zweiten pC10-Vektor der Methanoloxidase-
Promotor (PMOX) vor das Reportergen ligiert, welches für das grün fluoreszierende Protein 
(GFP) kodiert. Beide Promotoren haben ihren Ursprung in H. polymorpha. Die Durchführung 
der Transformation erfolgte bei der Rhein Biotech GmbH (Düsseldorf) unter Anleitung von 
Dr. Manfred Suckow und wie in Amuel et al. spezifiziert (Amuel et al., 2000). 
 
H. polymorpha RB11 mit Uracilauxotrophie als Selektionsmarker integriert nach Trans-
formation den aufgenommenen Vektor ins Genom und wird dadurch erst zu einem stabilen 
Stamm (s. Abb. 5.50) (Degelmann et al., 2002; Gellissen, 2004). Die fehlende ura3–Ex-
pressionskassette wird über den Vektor mitgeliefert, so dass eine Wiedererlangung einer 
Uracilautotrophie erfolgt (Gellissen, 2004; Klabunde et al., 2002; Klabunde et al., 2003). Um 
diesen Vorgang der Integration zu beschleunigen und zu erzwingen, wurde eine elfstufige 
Kultivierungsprozedur in Deep-Well-Platten durchgeführt (s. Kap. 4.4). Eine solche Prozedur, 
bestehend aus der mehrfachen Passagierung in Mineralmedium ohne Uracil als Selektions-
marker, der zweifachen Stabilisierung in Komplexmedium und gefolgter einfacher Selektion 
der stabilen Stämme in Mineralmedium ohne Uracil, wurde bei Stöckmann et al. in ähnlicher 
Weise in Reagenzgläsern angewandt (Stöckmann et al., 2003a). 
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Abb. 5.50: Transformation von H. polymorpha und mitotisch stabiler Integration der episo-
malen Expressionsplasmide mit einer Kopienzahl bis zu 50 pro Zelle (Gellissen, 2002) 
 
Insgesamt wurden 273 Einzelklone pro Vektorkonstrukt mitgeführt, woraus nach den Kulti-
vierungen insgesamt 533 stabile Stämme aus 546 Ansätzen (97,6%) resultierten. Diese 
Stämme lagen als Population zum Screening vor. Das Screening sollte im üblichen Batch-
Betrieb einmal mit Glucose und einmal mit Glycerin als einzige Kohlenstoffquelle zu Ver-
gleichszwecken durchgeführt werden. Glycerin ist ein prozessirrelevantes Substrat, welches 
allgemein angewandt wird, um eine katabolitreprimierte Expression auf Glucose zu umgehen. 
Des Weiteren war ein Screening im Fed-batch-Verfahren mit Glucose als einziger Kohlen-
stoffquelle durchzuführen, um durch Limitierung der Glucose eine Derepression zu bewirken. 
 
Als Verdeutlichung der Kohlenstoffquellenrelevanz bei der Produktbildung und Derepression 
dient folgende Abbildung 5.51, welche freundlicherweise von Dipl.-Ing. Frank Kensy aus 
dem Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik der RWTH Aachen zur Verfügung gestellt wurde. 
Hierbei sind die Streulichtintensitäten zur Zelldichtebestimmung und die GFP-Emission bei 
520 nm über der Fermentationszeit von Batch-Kulturen mit H. polymorpha aufgetragen. Es 
wurden zum Vergleich im Batch-Betrieb H. polymorpha Wildtyp (DSM 70277), H. 
polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) und H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-
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GFP) bei 30°C in 96-fach Mikrotiterplatten (Typ: 655096; Fa. Greiner Bio-One GmbH, 
Essen) bei einem Füllvolumen von 200 µL, einem Schütteldurchmesser von 3 mm und einer 
Schüttelfrequenz von 995 rpm in komplexem Yeast-Peptone-Medium mit 10 g/L Glucose 
(YPD-Medium) oder Glycerin (YPG-Medium) kultiviert. Die Messung erfolgte über eine 
neue, kontinuierliche Messtechnik für Multiwellplatten, welche während des Schüttelns die 
erforderlichen Werte wie z.B. Streulichtintensität, GFP-Emission oder NADH-Intensität aus-
liest (Samorski et al., 2005). Dieses Gerät ist nun auch unter dem Namen Biolector durch die 
Firma M2P-Labs kommerziell erwerblich. Die Abbildung ist geteilt, wobei in der oberen 
Hälfte (s. Abb. 5.51 a) das Batch-Experiment mit Glucose dargestellt wurde und in der 
unteren Hälfte (s. Abb. 5.51 b) das Batch-Experiment mit Glycerin gezeigt ist. 
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Abb. 5.51: Wachstum von H. polymorpha (DSM 70277), H. polymorpha RB11 pC10-FMD 
(PFMD-GFP) und H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP) in Yeast-Peptone-Medium 
mit 10 g/L Glucose (a) oder Glycerin (b). H. polymorpha Wildtyp (DSM 70277): BTM (●), 
GFP (○). H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP): BTM (▲), GFP ( ). H. 
polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP): BTM (▼), GFP ( ). Versuchsbedingungen: T = 
30°C; VL = 200 µL; d0 = 3 mm; n = 995 rpm. Animpfverhältnis: 1:20; pHα = 6,5. Reaktor: 96-
fach Mikrotiterplatte (Typ: 655096; Fa. Greiner Bio-One GmbH, Essen) mit semipermeablem 
Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Man erkennt in Abbildung 5.51 a, dass alle Stämme in YPD-Medium ohne Lag-Phase direkt 
anwuchsen. Die Biomasse des Wildtyps stieg bis 6,8 h exponentiell an, was im Streulicht-
signal detektiert wurde mit einem Maximum von 17.079. Ein weiterer linearer Anstieg kann 
auf den Verbrauch von Nebenprodukten des Overflow-Metabolismus und Komplexbestand-
teilen zurückgeführt werden und erreichte 19.735 bei 20 h. Der Wildtyp exprimierte kein GFP 
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aufgrund fehlender Expressionskassette, weshalb die Emission bei 540 nm nahezu auf null 
verbleibt. Das rekombinante H. polymorpha RB11-Derviat mit pC10-FMD (PFMD-GFP) Kon-
strukt verbrauchte die Glucose nach 9 h und war ab 9,5 h dereprimiert. Die GFP-Emission er-
reichte bis 20 h einen Wert von 4.649. Der Stamm mit pC10-MOX (PMOX-GFP) Konstrukt 
trat nach 9,8 h aus der exponentiellen Wachstumsphase und war ab 13 h dereprimiert. Auch 
wenn der Stamm später dereprimiert wurde, erreichte er aufgrund der Stärke des MOX-
Promotors ein höheres Maximum von 5.483 (Degelmann et al., 2002; Wolf, 1996). 
 
Auch auf YPG-Medium wachsen alle Stämme ohne Lag-Phase an, jedoch weisen sie bei 
Glycerin als Kohlenstoffquelle niedrigere Wachstumsraten auf (s. Abb. 5.51 b). Daher war die 
exponentielle Phase verlangsamt und der Wildtyp brauchte 10,8 h bis ein Maximum von 
19.614 im Streulichtsignal erreicht wurde. Der weitere, linearere Anstieg kann auch hier auf 
pH-Inhibierung oder den Verbrauch von Nebenprodukten des Overflow-Metabolismus und 
Komplexbestandteilen zurückgeführt werden. Wie erwartet wurde kein GFP durch den Wild-
typ exprimiert und das Emissionssignal verblieb auf null. H. polymorpha RB11 pC10-FMD 
(PFMD-GFP) verbrauchte die Glucose nach 14,3 h und war ab 2 h dereprimiert. Die GFP-
Emission erreichte bis 20 h einen Wert von 17.157. Der Stamm H. polymorpha pC10-MOX 
(PMOX-GFP) trat aus der exponentiellen Wachstumsphase nach 15,3 h und war ab ungefähr 
11 h dereprimiert. Der Stamm wurde auch auf Glycerin später dereprimiert, erreichte aber mit 
dieser Kohlenstoffquelle ebenfalls ein höheres Maximum in der GFP-Emission von 21.041 
aufgrund des starken MOX-Promotors (Degelmann et al., 2002; Wolf, 1996). 
 
Als Maßstab für das Screening wurde die 96-fach 2,2-mL-Deep-Well-Platte mit viereckigen 
Kavitäten (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) gewählt (s. Abb. 5.52). Eine parallele Zufütterung in 
6 x 96 Vertiefungen im Mikrolitermaßstab wäre undenkbar auf pneumatischem Wege mit 
Mirkopumpen, da aufgrund des hohen Kosten- und Geräteaufwands das Verfahren nicht 
realisierbar ist (s. Kap. 1). Die Glucose sollte durch die Slow-release Fed-batch-Technik über 
Diffusion aus den Silicondisks zugefüttert werden. Zum Fed-batch-Screening mussten die 
Freisetzungen daher aus dem Millilitermaßstab in den Mikrolitermaßstab herunterskaliert 
werden. Silicondisks sollten lose in die Deep-Well-Platte eingelegt werden. In ausführlichen 
Vorversuchen musste die geeignete Zylindergeometrie und Anzahl der Silicondisks bestimmt 
werden. Nach Entwicklung einer eigenen MikroRAMOS-Anlage (s. Kap. 4.5.4) sollten zu-
nächst die optimalen verfahrenstechnischen Parameter für ein sauerstoffunlimitiertes 
Screening ermittelt werden. 
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Quadrat-Well
U-Boden  
Abb. 5.52: 96-fach 2,2-mL-Deep-Well-Platte des Typs AB-0661 mit quadratischen Quadrat-
kavitäten und U-Boden der Fa. ABgene, Hamburg. 
 
 
5.6.1. Online-Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität in Deep-Well-Platten 
mittels MikroRAMOS und Sulfitsystem 
Mit Hilfe der am Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik eigens etablierten Version einer Mikro-
RAMOS-Anlage mit LabView-Ansteuerung für sechsfache Parallelmessungen von handels-
üblichen Mikrotiter- und Deep-Well-Platten sollten die maximalen Sauerstofftransferkapazitä-
ten (OTRmax) der Deep-Well-Platten online bestimmt werden (s. Kap. 4.6). Die Kenntnis der 
OTRmax war erforderlich, um eine genaue Definition der Sauerstoffkonditionen bei dem 
verwendeten Reaktormodell zu erlangen. Durch parallele Variation von Füllvolumen und 
Drehzahl sollte es ermöglicht werden, die optimalen Parameter für ein sauerstoffunlimitiertes 
Screening zu finden. Zur Bestimmung der Sauerstofftransferkapazitäten wurde ein Sulfit-
versuch mit 0,5 M Natriumsulfit durchgeführt. Hierbei wurden die Deep-Well-Platten je 
komplett mit einheitlichen Volumina von 200 µL, 300 µL, 400 µL oder 500 µL befüllt. Die 
Frequenz des Schüttlers wurde beginnend mit 400 rpm in 50-rpm-Schritten gesenkt, um die 
verschiedenen OTRmax zu erhalten. Abbildung 5.53 zeigt die OTRmax bei den diversen Be-
dingungen, worin die Sauerstofftransferrate und die Schüttelfrequenz über der Zeit aufge-
tragen sind. 
 
Die OTRmax der Ansätze mit 300-500 µL Füllvolumen lagen in einem engen Intervall von 
0,025-0,038 mol/L/h bei 400 rpm. Man erkennt, dass die OTRmax in einer Treppenform mit 
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der Schüttelfrequenz abnimmt. Das Intervall reduzierte sich auf 0,008-0,013 mol/L/h bei 
250 rpm. 
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Abb. 5.53: 0,5 M Sulfitsystem bei unterschiedlichen Füllvolumina und bei variierten Schüt-
telfrequenzen in der Deep-Well-Platte. Messsystem: MikroRAMOS. Füllvolumen pro 
Kavität: 200 µL (■); 300 µL (○); 400 µL (▲); 500 µL ( ). Schüttelfrequenz (-). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; d0 = 50 mm; n = 250-400 rpm. Reaktor: 96-fach Deep-
Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-
0718; Fa. ABgene). 
 
Der Ansatz mit 200 µL Füllvolumen hatte bei 400 rpm mit 0,069 mol/L/h eine doppelte und 
bei 250 rpm eine dreifache OTRmax im Vergleich zu den anderen Füllvolumina. Vermutlich 
wurde eine Flüssigkeitssichel bei diesem geringen Füllvolumen von weniger als 10% des 
Nennvolumens erst richtig ausgebildet. Dies ist von Reaktor zu Reaktor verschieden und unter 
anderem von deren Geometrie abhängig. Dies wurde durch Hermann et al. beobachtet 
(Hermann et al., 2003). Dass eine Erhöhung der Schüttelfrequenz und eine Erniedrigung des 
Füllvolumens zu einem höheren Sauerstoffeintrag durch stärkere Sichelbildung und höheren 
Leistungseintrag führt, wurde ebenfalls schon von Hermann et al. gezeigt (Hermann et al., 
2001).  
 
H. polymorpha benötigte zur unlimitierten Oxidation von 20 g/L Glucose im Schüttelkolben 
0,065 mol/L/h (s. Kap. 5.2) (Jeude et al., 2006). Hierbei wurde bei einer Schüttelfrequenz von 
350 rpm und einem Schütteldurchmesser von 50 mm gearbeitet. Daher musste beim 
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Screening mindestens bei einem Schütteldurchmesser von 50 mm gearbeitet werden, um die 
benötigte Größenordnung der OTRmax zu gewährleisten. Durch Variation des Füllvolumens, 
der Schüttelfrequenz und der Glucosekonzentration wurden im Folgenden die Parameter am 
biologischen System im Kulturmedium verfeinert. 
 
 
5.6.2. Online-Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität und Screening-Para-
meter mittels MikroRAMOS für ein sauerstoffunlimitiertes Screening von 
H. polymorpha RB11-Derivaten  
Auf Basis der Ergebnisse aus den Sulfitversuchen wurden biologische Experimente bei einem 
Schütteldurchmesser von 50 mm durchgeführt, um das maximal mögliche Füllvolumen und 
eine geeignete Schüttelfrequenz zu ermitteln. Die OTRmax von biologischen Ansätzen kann 
um einen gewissen Faktor, der je nach Mikroorganismus variiert, über der ermittelten OTRmax 
des Sulfitsystems liegen (Maier, 2002; Maier et al., 2004). Deswegen wurde im Detail am 
biologischen System H. polymorpha getestet. Der Ansatz mit einem Füllvolumen von 500 µL 
wurde nicht kultiviert, weil aufgrund der Sulfitversuche bereits absehbar war, dass eine Sauer-
stofflimitierung auf jeden Fall vorliegen würde. Die OTR- und RQ-Verläufe einer Batch-
Fermentation von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in Syn6-MES-Medium mit 
20 g/L Glucose und einem Füllvolumen von 200 µL, 300 µL und 400 µL zeigt Abbildung 
5.54. 
 
Zunächst lagen alle OTR-Kurven der verschiedenen Ansätze übereinander und stiegen expo-
nentiell an. Nach ca. 9 h bildete sich bei dem Ansatz mit 400 µL ein Plateau bei 0,038-
0,041 mol/L/h aufgrund einer Sauerstofflimitierung aus. Nach 14 h fiel die OTR auf null ab. 
Ab ca. 9,5 h verzögerte sich das Wachstum des Ansatzes mit 300 µL Füllvolumen. Eine Be-
einträchtigung durch Sauerstofflimitierung war zu erkennen, da die OTR verlangsamt auf 
0,049 mol/L/h anstieg. Die OTR fiel darauf leicht auf 0,043 mol/L/h ab und bildete sofort 
wieder einen zweiten OTR-Peak auf einem Niveau von 0,05 mol/L/h. Nach 13 h sank die 
OTR auf null ab. Bei einem Füllvolumen von 200 µL stieg die OTR unlimitiert auf ein 
Maximum von 0,066 mol/L/h an und fiel auf 0,020 mol/L/h nach Verbrauch der vorgelegten 
Glucose. Ein zweiter OTR-Peak mit einem Maximum von 0,037 mol/L/h entstand aufgrund 
des Verbrauchs der Nebenprodukte aus dem Overflow-Metabolismus. Der RQ lag während 
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des Wachstums auf Glucose bei 1,0-1,2. Ab 9 h und bei stetigem Verbrauch der Glucose stieg 
der RQ je nach Ansatz auf 1,3, 1,6 bzw. 2,0 an, weil Ethanol und Acetat gebildet wurden. 
Darauf fiel der RQ auf 0,6, weil Ethanol metabolisiert wurde, welcher eine geringere Oxida-
tionsstufe als Glucose besitzt (s. Kap. 5.2). 
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Abb. 5.54: Wachstum von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in Syn6-MES-
Medium mit 20 g/L Glucose im Batch-Betrieb bei unterschiedlichen Füllvolumina in der 
Deep-Well-Platte. Messsystem: MikroRAMOS. Füllvolumen pro Kavität: 200 µL (■); 
300 µL (○); 400 µL (▲). Versuchsbedingungen: T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 200-400 µL; 
d0 = 50 mm; n = 350 rpm; OD600,α = 0,5; pHα = 6,4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: 
AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Die Fermentation mit 200 µL Füllvolumen war somit der einzige absolut unlimitierte Ansatz. 
Im Screening sollte aufgrund von Verdunstungseffekten ein möglichst hohes Füllvolumen 
eingestellt werden. Dafür war die Reduktion der Kohlenstoffquelle eine weitere Möglichkeit 
einer Sauerstofflimitierung zu entgehen. Im nächsten Schritt wurde die Konzentration der 
Kohlenstoffquelle halbiert und 10 g/L Glucose eingesetzt. Der Verlauf der OTR sowie des 
RQ von Batch-Kulturen mit H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) sind in Abbildung 
5.55 über der Fermentationszeit aufgetragen. Während des exponentiellen Wachstums lagen 
alle OTR-Kurven übereinander. Die Reduktion der Kohlenstoffquelle führte bei dem Ansatz 
mit 200 µL zur Ausbildung eines einzelnen OTR-Peaks. Jener OTR-Peak bestand aus zwei 
Messpunkten, wobei der zweite 0,003 mol/L/h tiefer als der erste lag. Dies deutete auf einen 
nicht separierten OTR-Peak hin, der durch Overflow-Metabolite in geringer Konzentration 
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hervorgerufen wurde. Die Annahme wurde durch den RQ bestätigt, welcher während des 
Wachstums auf Glucose bei 1,0-1,2 lag. Bei zunehmendem Verbrauch der Glucose stieg der 
RQ auf 1,2-1,7 an, weil Ethanol und Acetat gebildet wurden. Die OTR fiel auf 0,75, als 
Glucose komplett verbraucht war und unter anderem Ethanol verbraucht wurde. Die maxi-
male OTR war aufgrund der geringeren Glucosekonzentration mit ca. 0,055 mol/L/h niedriger 
als bei dem Batch-Experiment mit 20 g/L. Es wurde weniger Sauerstoff aufgrund geringerer 
Kohlenstoffquellen- und Biomassekonzentration benötigt. 
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Abb. 5.55: Wachstum von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in Syn6-MES-
Medium mit 10 g/L Glucose bei unterschiedlichen Füllvolumina. Messsystem: 
MikroRAMOS. Füllvolumen pro Kavität: 200 µL (■); 300 µL (○); 400 µL (▲); 500 µL ( ). 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 200-400 µL; d0 = 50 mm; n = 350 rpm; 
OD600,α = 0,5; pHα = 6,4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) 
mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Ab einem Füllvolumen von 300 µL lag schon eine geringe Beeinflussung durch Sauerstoff-
limitierung vor. Es gab zwar keine deutliche Plateaubildung, aber einen breiten OTR-Peak bei 
0,047 mol/L/h, so dass eine Limitierung nicht ausgeschlossen werden konnte. Außerdem war 
nach ca. 9,5 h ein kleiner OTR-Peak bei 0,025 mol/L/h zu erkennen, welcher Nebenprodukte 
repräsentierte. Auch hier sank der RQ unter 1,0, was auf einen Verbrauch von Ethanol 
hindeutete. Die Ansätze mit 400 µL und 500 µL Füllvolumen waren bei 0,038 mol/L/h bzw. 
0,033 mol/L/h sauerstofflimitiert. 
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Um eine Sauerstofflimitierung auch bei höheren Füllvolumina als 200 µL zu vermeiden, war 
die Erhöhung der Schüttelfrequenz auf mindestens 400 rpm erforderlich. Die OTR und der 
RQ dieser Fermentation für die Ansätze mit 300 µL, 400 µL und 500 µL sind in Abbildung 
5.56 über der Zeit dargestellt. Eine Kultur mit einem Füllvolumen von 200 µL wurde nicht 
gestartet, weil der Ansatz auf jeden Fall unlimitiert wäre. Bei 500 µL Füllvolumen lag immer 
noch eine Sauerstofflimitierung vor (s. Abb. 5.56 a). Dies ist an dem ausgebildeten Plateau 
über 1,5 h ersichtlich. Der Verbrauch gebildeter Overflow-Metabolite konnte wiederum am 
RQ erkannt werden (s. Abb. 5.56 b). Dieser lag zunächst bei ca. 1,0, wenn Glucose verbraucht 
wurde. Der RQ stieg ab 6 h auf 1,2 bei Verbrauch der Glucose und Bildung von Ethanol und 
Acetat bis 7 h an und fiel beim Verbrauch reduzierter Nebenprodukte wie z.B. Ethanol unter 
1,0 auf 0,82. 
0,00
0,01
0,02
0,03
0,04
0,05
0,06
b
R
es
pi
ra
to
rio
ns
qu
ot
ie
nt
 (R
Q
)
[-]
 
Sa
ue
rs
to
fft
ra
ns
fe
rr
at
e 
(O
TR
)
[m
ol
/L
/h
]
a
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
0,8
0,9
1,0
1,1
1,2
Fermentationszeit (t)   [h]
 
 
 
Abb. 5.56: Wachstum von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in Syn6-MES-
Medium mit 10 g/L Glucose bei unterschiedlichen Füllvolumina. Messsystem: Mikro-
RAMOS. Füllvolumen pro Kavität: 300 µL (●); 400 µL ( ); 500 µL (▼). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 300-500 µL; d0 = 50 mm; n = 400 rpm; OD600,α = 
0,5; pHα = 6,4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semiper-
meablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Bei einem Füllvolumen von 400 µL war die Kultur immer noch limitiert, was an dem kurzen 
Plateau im OTR-Maximum mit 0,038 mol/L/h bestehend aus zwei Messwerten bei 6,5-7 h 
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erkannt werden kann. Hingegen stieg die OTR bei einem Füllvolumen von 300 µL auf 
0,045 mol/L/h und fiel nach Verbrauch der Glucose auf null. Dabei bildete sich eine minimale 
Peak-Schulter in der OTR aus, welche Nebenprodukte repräsentierte. Der Ansatz war jedoch 
nicht sauerstofflimitiert. Für 400 µL und vor allem bei 300 µL ließ sich aus dem RQ eine 
geringere Bildung von Ethanol schließen, weil der RQ geringer unter 1,0 abfiel. Schließlich 
war eine Schüttelfrequenz von 400 rpm erforderlich, um eine Sauerstofflimitierung bei einem 
Füllvolumen von 300 µL auszuschließen. 
 
Aufgrund der aus diesen Experimenten erhaltenen Ergebnisse konnten nun Bedingungen für 
das Screening festgelegt werden. Es sollte Syn6-MES-Mineralmedium verwendet werden mit 
einer Startkonzentration (c0) der Kohlenstoffquelle im Batch-Betrieb von 10 g/L. Der 
Schütteldurchmesser (d0) sollte 50 mm und die Schüttelfrequenz (n) 400 rpm betragen. Die 
Temperatur (T) sollte mit 37°C beibehalten und das Füllvolumen (VL) auf 300 µL eingestellt 
werden. 
 
 
5.6.3. Einfluss der Plasmasterilisation von Deep-Well-Platten auf das Wachstum 
von H. polymorpha 
Eine Plasmasterilisation mit Wasserstoffperoxid könnte die Oberflächen der Deep-Well-
Platten verändern, indem z.B. freie Radikale an den Gefäßwänden erzeugt werden. Beim 
Übergang in den Plasmazustand während der Sterilisation entstehen Hydroxy- und Hydroxyl-
radikale aus Wasserstoffperoxid (Okpara-Hofmann et al., 2005; Peniston und Choi, 2006; 
Widmer und Siegrist, 1994). Der Einfluss auf das Wachstum von H. polymorpha RB11 pC10-
FMD (PFMD-GFP) war vor Beginn des Screenings zu untersuchen. Zu diesem Zweck wurde 
unter Screening-Bedingungen mit 10 g/L Glucose in plasmasterilisierten (s. Kap. 4.8.3) und in 
unbehandelten Platten fermentiert. In Abbildung 5.57 ist die Sauerstofftransferrate der 
Kulturen über der Zeit aufgetragen. Die OTR der Kulturen stieg bis zu einem OTR-Maximum 
von 0,041 mol/L/h bei der unbehandelten Platte bzw. 0,043 mol/L/h bei der plasma-
sterilisierten Platte nach 10 h an und fiel nach Verbrauch der Glucose auf null. Beide OTR-
Kurven lagen fast genau übereinander. Die Differenz, die sich mit Hilfe der Integrale 
berechnen ließ, beträgt 0,8%. Die Werte der OD600 bestätigten die Resultate der Respiration. 
In beiden Fällen lag die OD600 bei 4,5 (+/-3,6%), was einer Biotrockenmasse von 4,1 g/L 
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entspricht. Dieser Wert wurde in einem MTP-Reader gemessen (Typ: Powerwave X 340; Fa. 
Bio-Tek Instruments GmbH, Bad Friedrichshall). In Bezug auf die Produktbildung ergaben 
sich ebenfalls keine Abweichungen. Die GFP-Bildung lag in beiden Fällen bei 0,5 mg/L (+/-
3,7%). Aus diesem Versuch konnte demnach ein wachstumshemmender Einfluss der 
Plasmasterilisation ausgeschlossen werden. 
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Abb. 5.57: Einfluss der Plasmasterilisation auf das Wachstum von H. polymorpha RB11 
pC10-FMD (PFMD-GFP) in Syn6-MES-Medium mit 10 g/L Glucose. Messsystem: 
MikroRAMOS. Unbehandelte Platte (○), plasmasterilisierte Platte (●).Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 300 µL pro Kavität; d0 = 50 mm; n = 400 rpm; OD600,α = 0,5; 
pHα = 6,4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semiper-
meablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
 
5.6.4. Übertragung der Slow-release Fed-batch-Technik vom Milliliter- auf den 
Mikrolitermaßstab 
Die optimierten Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose und 5% (w/w) BaSO4 mussten in ihrem 
Durchmesser von 22 mm reduziert werden, um in eine Vertiefung der 2,2-mL-Deep-Well-
Platte zu passen. Die Höhe der Silicondisks wurde mit 1,1 mm beibehalten. Die Kavitäten der 
Deep-Well-Platte besaßen eine Innenkantenlänge von 7,8 mm. Daher wurde ein Stechahle für 
die Silicondisks gewählt, welche einen Durchmesser von 5 mm hatte. Die Freisetzungen 
wurden über einen Oberflächenvergleich der Silicondisks herunterskaliert. Der Reduktions-
faktor der Freisetzungsfläche von 836,3 mm2 auf 56,5 mm2 beträgt 14,8. Der Faktor bei der 
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Füllvolumenreduktion von 10 mL auf 300 µL beträgt 33,3. Damit sollte aus einer Disk eine 
effektive Steigerung der Freisetzung von 2,25 zu erwarten sein. Man müsste somit 
beispielsweise statt vier Silicondisks mit 22 mm Durchmesser in 10 mL, nur 1,78 Silicondisks 
mit 5 mm Durchmesser in 300 µL einsetzen, um die gleiche resultierende Glucosekonzentra-
tion von ca. 25 g/L nach 24 h zu erwarten. Da beim Screening im Batch-Betrieb 10 g/L Glu-
cose oder Glycerin vorgelegt werden sollten, reicht theoretisch zur Vergleichbarkeit im Fed-
batch-Experiment eine Disk zur Zufütterung von mindestens 10 g/L Glucose innerhalb von 
24 h aus (s. Tab. 5.15). 
 
Tab. 5.15: Berechnung des Scale-Down-Faktors für die Übertragung der Silicondisks vom 
Milliliter- in den Mikrolitermaßstab 
Parameter Diskober-
fläche (O) 
[mm2] 
Diskhöhe 
(H) 
[mm] 
Diskdurch-
messer (D) 
[mm] 
Reaktorfüll-
volumen (VL) 
[µL] 
Millilitermaßstab 836,3 1,1 22 10000 
Mikrolitermaßstab 56,5 1,1 5 300 
Scale-Down-
Faktoren 
14,8 1,0 4,4 33,3 
Effektive Erhöhung 
der Freisetzung 
pro Disk 
2,25:1 
 
Die Herunterskalierung der Freisetzung einer Silicondisk mit 30% (w/w) Glucose und 5% 
(w/w) BaSO4 (s. Kap. 5.4) wurde stichprobenartig durch Freisetzungsmessungen mit plasma-
sterilisierten Silicondisks von 5-mm-Durchmesser überprüft. Die absolute Glucosefreisetzung 
als auch die resultierende Glucosekonzentration bei einem Füllvolumen von 300 µL sind in 
der folgenden Abbildung 5.58 über der Zeit dargestellt. Zu sehen ist der Verlauf der Frei-
setzung herunterskalierter Silicondisks mit 22-mm-Durchmesser auf 5 mm mit einem Burst-
Effekt von 0,92 mg und einer linearisierten Freisetzungsrate ab 3 h von 0,115 mg/h. Die tat-
sächliche Freisetzung der plasmasterilisierten Silicondisks mit 5-mm-Durchmesser trifft die 
berechnete Freisetzung gut. Die experimentellen Werte zeigten jedoch eine leicht ver-
schiedene Kinetik. Die Freisetzung stieg früher linear an und hatte einen geringeren Burst-
Effekt von 0,39 mg. Dafür war die Freisetzungsrate um 25,2% höher. Nach 24 h resultierten 
12,8 g/L statt 12,2 g/L Glucose im Medium. Der Grund für den Unterschied kann sowohl in 
der unterschiedlichen Zylindergeometrie als auch in der Plasmasterilisation oder sogar in 
deren Kombination liegen. 
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Abb. 5.58: Freisetzung der plasmasterilisierten Silicondisks mit 5-mm-Durchmesser im Ver-
gleich zur herunterskalierten Silicondisks mit 22-mm-Durchmesser auf 5 mm. Messung: 
enzymatischer Glucosetest. Messung plasmasterilisierter Silicondisks (●); Berechnung 
(▲).Versuchsbedingungen: T = 37°C; VL = 300 µL pro Kavität; d0 = 50 mm; n = 400 rpm. 
Silicondisks: D = 5 mm; H = 1,1 mm; 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4. Reaktor: 96-
fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss 
(Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Die absolute Freisetzung aus einer plasmasterilisierten Silicondisk mit einem Durchmesser 
vom 5 mm und einer Höhe von 1,1 mm kann ab 3 h nach folgender Geradengleichung (57) 
berechnet werden: 
t
h
mg144,0mg39,0M ⋅+=  (r = 0,999; σ = +/-0,193 mg) (57) 
 
Die erzielten Ergebnisse bei einer Silicondisk waren für den Einsatz im Screening vielver-
sprechend. In einem weiteren Vorversuch wurde das Wachstum von H. polymorpha RB11 
pC10-FMD (PFMD-GFP) mit den Silicondisks getestet. Dabei wurde ein Reproduzierbarkeits-
test der 96 parallelen Kulturen vorgenommen. Der OTR-Verlauf über der Zeit ist in Ab-
bildung 5.59 im Vergleich zu einem Batch-Experiment mit 10 g/L Glucose dargestellt. Im 
Batch-Betrieb wurde nach einem exponentiellen Anstieg bis 11 h ein OTR-Maximum von 
0,043 mol/L/h erreicht. Danach fiel die OTR auf null ab, weil die Glucose verbraucht war. 
Die erreichte Biotrockenmasse von 4,1 g/L (+/-3,4%) und eine Produktkonzentration von 
0,5 mg/L (+/-3,8%) GFP entsprachen den Experimenten aus Abschnitt 5.6.3. 
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Abb. 5.59: Vergleich des Wachstums von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) in 
Fed-batch- zur Batch-Betriebsweise in Syn6-MES-Medium in Deep-Well-Platten. Mess-
system: MikroRAMOS. Batch mit 10 g/L Glucose (▲); Fed-batch mit 1 Disk pro Kavität 
(●).Versuchsbedingungen: T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 300 µL pro Kavität; d0 = 50 mm; 
n = 400 rpm; OD600,α = 0,5; pHα = 6,4. Silicondisks: DDisk = 5 mm; HDisk = 1,1 mm; 30% 
(w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. 
ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Im Fed-batch-Experiment wurde ein OTR-Maximum von 0,035 mol/L/h nach ca. 10 h er-
reicht (s. Abb. 5.59). Danach fiel die OTR auf ein Zufütterungsplateau von 0,01 mol/L/h bei 
13 h und sank langsam aufgrund der Zufütterung von Glucose bis auf 0,005 mol/L/h bis 24 h. 
Die Kultur hatte eine durchschnittliche OD600 von 6,0 im MTP-Reader, was einer Biotrocken-
masse von 5,6 g/L entsprach. Dabei betrug die Standardabweichung +/-12,1%. Die ver-
brauchte Glucose wurde nach Gleichung (57) berechnet und betrug 12,7 g/L. Daraus 
resultierte eine Biomasseausbeute (YX/S) von 0,44, welche um 7,3% höher liegt als im Batch-
Betrieb mit 0,41. Die GFP-Ausbeute betrug 26,4 mg/L mit einer Standardabweichung von 
11,6%. Damit lag die Produktkonzentration 53-fach über der Ausbeute im Batch-Betrieb. 
 
Die Funktionstüchtigkeit des Fed-batch-Betriebs mittels Slow-release-Technik durch die 
Silicondisks in der Mikrotiterplatte war somit gezeigt. Die Herunterskalierung in den Mikro-
litermaßstab war erfolgreich. Die Standabweichungen im Fed-batch-Verfahren von weniger 
als 12,1% für Biomasse und Produkt waren lediglich 2,5-fach größer als bei Batch-Betriebs-
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weise. Es war daher gewährleistet, dass Unterschiede in einem Massenscreening von H. 
polymorpha RB11-Derivaten bei Kultivierung in den verschiedenen Betriebsweisen gut 
erkannt werden können. 
 
 
5.6.5. Vergleichsanalyse des Screenings von H. polymorpha RB11 Derivaten mit 
integriertem pC10-FMD-(PFMD-GFP)-Vektor 
Das Screening wurde, wie einleitend beschrieben (s. Kap. 5.6), mit H. polymorpha RB11-
Derivaten durchgeführt. Die einzelnen Klone unterschieden sich nach Transformation z.B. im 
Vektorkonstrukt. Die Vektoren besaßen eine GFP-Expressionskassette, die entweder unter der 
Kontrolle eines Formiat-Dehydrogenase-Promotors (Vektorbezeichnung: pC10-FMD (PFMD-
GFP)) oder eines Methanol-Oxidase-Promotors (Vektorbezeichnung: pC10-MOX (PMOX-
GFP)) stand. Weiterhin unterschieden sich Transformanden mit gleichem Vektorkonstrukt 
durch die Lokalität und Quantität der individuellen Integration des Vektors im Genom (s. 
Abb. 5.50) (Gellissen, 2004; Klabunde et al., 2002; Klabunde et al., 2003). 
 
In diesem Kapitel werden zunächst die Ergebnisse der diversen H. polymorpha RB11 pC10-
FMD-(PFMD-GFP) Klone geschildert. Nach Passagierung, Stabilisierung und Selektion der 
Klone lagen 265 stabile Stämme mit integriertem pC10-FMD-Vektor vor. Mit diesen 
Stämmen wurden zwei sequentielle Vorkulturen in Deep-Well-Platten mit 300 µL Füll-
volumen für einen ersten Screening-Durchgang inokuliert. Abbildung 5.60 zeigt die erste 
Vorkultur mit komplexem YPD-Medium und Abbildung 5.61 die zweite Vorkultur mit Syn6-
MES-Mineralmedium je mit 10 g/L Glucose bei 400 rpm und 50 mm Schütteldurchmesser. 
Mit der Doppelvorkultur wurde das Ziel verfolgt, den Stämmen bessere Wachstumsmöglich-
keiten nach der Kryophase zu geben und die Verschleppung komplexer Bestandteile in die 
Hauptkultur zu vermeiden. Die Sauerstofftransferraten, gemessen mit eigener MikroRAMOS 
(s. Kap. 4.5.4), waren Mittelwerte der Atmung von 96 Klonen über der ganzen Platte beim 
Verbrauch der Glucose und anderer Kohlenstoffquellen im Falle des komplexen YPD-
Mediums (s. Abb. 5.60). 
Bei der ersten Vorkultur in YPD-Komplexmedium signalisierte die Atmung in den ersten 3 h 
eine Lag-Phase. Darauf stieg die OTR an und erreichte in 10-15 h ihr Maximum von 
0,03 mol/L/h. Die Ansätze wurden in definiertes Syn6-MES-Medium im Verhältnis 1:30 
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überimpft, nachdem die OTR wieder auf 0,015 mol/L/h abgefallen war (halbes OTR-Maxi-
mum). Es wurde darauf geachtet, dass den Nachzüglern unter den Klonkulturen die Chance 
geben war zu einer moderaten Zelldichte zu gelangen. 
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Abb. 5.60: Erste Vorkultur zum Screening von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) 
Klonen in YPD-Komplexmedium mit 10 g/L Glucose. Messsystem: MikroRAMOS. Deep-
Well-Platte: 1 (■); 2 (♦); 3 (●); 4 (▲); 5 (▼); 6 (X). Versuchsbedingungen: T = 37°C; GV&  = 
0,6 L/h; VL = 300 µL pro Kavität; d0 = 50 mm; n = 400 rpm; Animpfverhältnis: 1:30; pHα = 
6,5. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem 
Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Nach Überimpfen in Syn6-MES-Mineralmedium war keine Lag-Phase mehr erkennbar (s. 
Abb. 5.61). Das OTR-Maximum von 0,020-0,025 mol/L/h wurde schon nach ca. 6-7 h er-
reicht. Die Mehrheit der Klone verbrauchte bis ca. 17 h die ganze vorgelegte Kohlenstoff-
quelle. Die meisten Stämme waren bis zu diesem Zeitpunkt angewachsen und bereit für den 
Screening-Schritt. 
Mit den Klonen aus der zweiten Vorkultur wurden simultan pro Klon je drei Screening-
Kulturen in Syn6-MES-Medium im Verhältnis 1:30 in Deep-Well-Platten inokuliert. Davon 
wurde eine Kultur mit 10 g/L Glucose im Batch-Betrieb, eine Kultur mit 10 g/L Glycerin im 
Batch-Betrieb und eine Kultur im Fed-batch-Betrieb mit Glucose betrieben und 18,5 h 
fermentiert. Die genaue, zugefütterte Menge an Glucose war durch die Slow-release-Technik 
abhängig von dem Zeitpunkt des Aberntens einer Kultur aufgrund fortwährender Glucosefrei-
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setzung durch Diffusion aus der Silicondisk. Die freigesetzte Menge an Glucose kann mit 
Gleichung (57) für den Zeitpunkt 18,5 h berechnet werden und beträgt 10,2 g/L. 
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Abb. 5.61: Zweite Vorkultur zum Screening von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-
GFP) Stämmen in Syn6-MES-Mineralmedium mit 10 g/L Glucose. Messsystem: Mikro-
RAMOS. Deep-Well-Platte: 1 (■); 2 (♦); 3 (●); 4 (▲); 5 (▼); 6 (X). Versuchsbedingungen: 
T = 37°C; GV&  = 0,6 L/h; VL = 300 µL pro Kavität; d0 = 50 mm; n = 400 rpm; Animpfverhält-
nis: 1:30; pHα = 6,4. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Von 265 stabilen H. polymorpha RB11-Derivaten mit integriertem pC10-FMD-(PFMD-GFP)-
Konstrukt haben 45 Stämme (17%) bei keiner der drei Fermentationen GFP gebildet, aber 
wuchsen dennoch an. Abbildung 5.62 zeigt auf der primären Ordinate die spezifische Pro-
duktausbeute in Milligramm GFP pro Gramm Biotrockenmasse H. polymorpha bei Glucose 
als Kohlenstoffquelle im Batch- und Fed-batch-Betrieb im Vergleich zu Glycerin als 
Kohlenstoffquelle im Batch-Betrieb. Die sekundäre Ordinate liefert die aus der OD600 berech-
nete Biotrockenmasse jeder Kultur. Es wurde ausschließlich die Population von 220 GFP-
exprimierenden Klonen (83%) dargestellt. Die folgenden prozentualen Angaben beziehen sich 
ausschließlich auf die Grundgesamtheit der 220 GFP-exprimierenden Transformanden. Die 
Transformanden sind in ihrer spezifischen Produktausbeute auf Glycerin aufsteigend entlang 
der Abszisse angeordnet. Die durchschnittliche Ausbeute mit Glycerin lag bei 1,6 mg GFP/g 
BTM und die maximale Ausbeute bei 14 mg GFP/ g BTM. Ein signifikanter Anteil von 39 
Klonen (17,7%) bildete auf Glycerin kein GFP, jedoch bei den korrespondierenden Kulturen 
im Batch- und Fed-batch-Betrieb mit Glucose. 
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Abb. 5.62: Screening von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-
MES-Medium bei verschiedenen Betriebsweisen. Betriebsweise: Batch mit 10 g/L Glucose 
(weiße Fläche); Batch mit 10 g/L Glycerin (schwarze Linie); Fed-batch mit 10,19 g/L Glu-
cose (graue Fläche). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 
300 µL; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 18,5 h. Silicondisks: 30% (w/w) Glu-
cose; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 5 mm; HDisk = 1,1 mm. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte 
(Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. 
ABgene). 
 
Im Batch-Betrieb mit Glucose erreichten nur 16 der Klone (7,3%) Ausbeuten von mindestens 
1 mg GFP/g BTM. Die durchschnittliche Ausbeute lag bei 0,5 mg GFP/g BTM und ist um 
den Faktor 3,2 niedriger als mit Glycerin. Die maximale Produktausbeute betrug 1,5 mg 
GFP/g BTM und ist etwa ein Zehntel der Maximalausbeute mit Glycerin. Der Grund hierfür 
war die starke Katabolitrepression auf Glucose, was auch schon in Kapitel 5.2.4 und in Ab-
bildung 5.51 in diesem Kapitel ausführlich gezeigt wurde. Die Höhe der korrespondierenden 
Werte im Vergleich zur aufsteigenden Ausbeutenanordnung bei Glycerin war zufällig. Es 
konnte damit auf den ersten Blick kein Zusammenhang der Ergebnisse bei den verschiedenen 
Kohlenstoffquellen Glucose und Glycerin erkannt werden. 
 
Die durchschnittliche Ausbeute war im Fed-batch-Verfahren am besten und lag bei 3,8 mg 
GFP/g BTM. Dieser Wert entspricht der 7,5-fachen Ausbeute im Vergleich zum Batch-
Betrieb mit Glucose und der doppelten Ausbeute des Batch-Betriebs mit Glycerin. Eine große 
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Anzahl von 83 Klonen (37,7%) lag im Ausbeutebereich von 4-15 mg GFP/g BTM im Gegen-
satz zum Batch-Screening mit Glycerin, bei dem nur 16 (7,3%) diese Ausbeuten erreichten. 
Die maximale Ausbeute im Fed-batch-Verfahren mit Glucose entsprach derjenigen im Batch-
Betrieb mit Glycerin mit 15 mg GFP/g BTM. Die allgemeine Steigerung der Ausbeute im 
Vergleich zu den anderen Verfahren wurde durch die Derepression bei der Zufütterung der 
Glucose mit der Slow-release-Technik erreicht. Die Ausbeute in den Fed-batch-Kulturen mit 
Glucose stieg tendenziell mit den Ausbeuten der Batch-Kulturen mit Glycerin an. Der bereits 
im Schüttelkolben eingesetzte Stamm von Dr. C. Amuel (s. Kap. 5.2) (Amuel et al., 2000), 
welcher das gleiche pC10-FMD-Konstrukt trägt, wurde als Referenz mitgeführt. Mit diesem 
Stamm wurde eine durchschnittliche Ausbeute von 6,6 mg GFP/g BTM erreicht. Er liegt 
somit eher im Mittelfeld der Ausbeuteverteilung. Eine Steigerung zu besseren Stämmen, als 
der bisher etablierte, ist demnach noch möglich. 
 
Betrachtet man die GFP-Ausbeuten der Klone im Fed-batch-Verfahren und deren korrespon-
dierenden Ausbeuten in den beiden Batch-Verfahren, so gibt es vier verschiedene, markante 
Merkmale. Die Merkmale traten in der Grundgesamtheit der 220 Klone mehrmals auf. Ein 
interessanter Aspekt ist zunächst, dass einige Klone im Fed-batch-Betrieb mit Glucose 
mittlere Ausbeuten von 4-6 mg GFP/g BTM erreichten und im Batch-Betrieb mit Glycerin gar 
nicht exprimierten (s. Abb. 5.62 a). 
Es gab zudem Klone die überdurchschnittliche Ausbeuten im Fed-batch-Betrieb von 10-
11 mg GFP/g BTM besaßen und nur geringe Ausbeuten bei Glycerin im Batch-Betrieb mit ca. 
0,5 mg GFP/g BTM erreichten (s. Abb. 5.62 b). Einige Stämme exprimierten nur bei Glycerin 
und zeigten in den korrespondierenden Kulturen mit Glucose im Batch- und Fed-batch-
Betrieb keine GFP-Expression (s. Abb. 5.62 c). 
Das wichtigste Resultat dieses Experiments im Vergleich aller Betriebsweisen zueinander ist, 
dass der beste Stamm für einen Fed-batch-Prozess im Batch-Verfahren nicht gefunden würde. 
Selbst bei Führung des Prozesses im Batch-Betrieb mit Glycerin wären die besten vier 
Stämme nur Mittelmaß im Fed-batch-Betrieb (s. Abb. 5.62 d). Würde man diese Stämme im 
Fed-batch-Prozess einsetzen, hätte das einen Produktivitätsverlust um den Faktor 2,55 im 
Vergleich zum besten Stamm des Fed-batch-Screenings zur Folge, was in einer Vergrößerung 
der Abbildung 5.62 in Abbildung 5.63 dargestellt wurde. 
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Abb. 5.63: Vergrößerter Ausschnitt aus Abbildung 5.62 des Screenings von H. polymorpha 
RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium bei verschiedenen Betriebs-
weisen. Betriebsweise: Batch mit 10 g/L Glucose (weiße Fläche); Batch mit 10 g/L Glycerin 
(Linie); Fed-batch mit 10,2 g/L Glucose (graue Fläche). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 18,5 h. 
Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 5 mm; HDisk = 1,1 mm. Reaktor: 
96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienver-
schluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Um einen Eindruck von der Reproduzierbarkeit dieses Ergebnisses zu erhalten, wurden Ver-
gleichsanalysen durchgeführt. Dazu wurde ein Wiederholungs-Screening mit der gleichen 
Population unter gleichen Bedingungen wie das bereits gezeigte, erste Screening durchge-
führt. Die Ergebnisse des Wiederholungs-Screenings sind über denen des ersten Durchgangs 
in drei weiteren Diagrammen zur Parity-Plot-Analyse aufgetragen. Es wurde jeweils die 
Winkelhalbierende in die Diagramme gezeichnet. Diese markiert die Lage der Punkte, bei 
identischer Ausbeute von Biomasse und Produkt (GFP) der Stämme. Abbildung 5.64 zeigt die 
Verteilung der Ausbeuten im Batch-Betrieb mit 10 g/L Glycerin. 
Es ist deutlich erkennbar, dass fast alle Messwerte der Grundgesamtheit von 220 Klonen 
unterhalb der Winkelhalbierenden liegen. Die Ausbeuten des ersten Batch-Screenings mit 
Glycerin waren insgesamt um 75% höher als bei der Wiederholung. Beim zweiten Durchgang 
hatten die Klone das Glycerin noch nicht vollständig verbraucht, was durch 20% niedrigere 
OD600-Werte erkannt wurde. Es kann auf eine längere Lag-Phase geschlossen werden als im 
ersten Durchgang. 
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Abb. 5.64: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Batch-Screenings von H. poly-
morpha RB11 pC10-FMD-(PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium mit 10 g/L Glycerin. 
a: komplette Population; b: vergrößerter Ausschnitt der Hauptmasse der Population. Regres-
sionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; VL = 300 µL pro 
Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30. Reaktor: 96-
fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss 
(Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Eventuell kann dies auf leicht unterschiedliche Vorkulturen im Vergleich zum ersten Durch-
gang in Kombination mit dem Substratwechsel von Glucose zu Glycerin zurückgeführt 
werden. Auf solche Phänomene wurde durch Stöckmann et al. schon hingewiesen 
(Stöckmann et al., 2003b). Klone mit Ausbeuten entlang der Winkelhalbierenden sind in 
diesem Fall auch bei hohen Glycerinkonzentrationen dereprimiert. Ansonsten ist eine anstei-
gende Tendenz der Ausbeuteverteilung entlang der Abszisse erkennbar mit einer Steigung 
von 0,58 und einem Korrelationskoeffizient von 0,69. Die Standardabweichung ist +/-1,03 mg 
GFP/g BTM und beträgt 7,2% der Maximalausbeute und 68,8% der mittleren Ausbeute. 
 
Beim Batch-Screening mit 10 g/L Glucose lagen die Ausbeuten der Klone zu 80% oberhalb 
der Winkelhalbierenden, was eine bessere Ausbeute im zweiten Screening bedeutete (Abb. 
5.65). Dies untermauerte die Vermutung, dass der Substratwechsel von Glucose aus der 
Vorkultur zu Glycerin in der Hauptkultur eine starke Lag-Phase hervorgerufen hatte. Durch 
ihre überwiegend ähnliche Produktausbeute und insgesamt niedrigen Ausbeuten bis zu 2,2 mg 
GFP/g BTM kann keine Tendenz der Klone auf Glucose erkannt werden. Dies bestätigte die 
Kapitel 5.6: Ergebnisse und Diskussion – Massen-Screening von H. polymorpha 191 
Regressionsgerade mit einer Steigung von 0,9 und einem dazu relativ hohen Ordinaten-
abschnitt von 0,48. Der Korrelationskoeffizient ist mit 0,51 um 25% niedriger als im Batch-
Betrieb mit Glycerin. Die Werte sind in einer Punktewolke angeordnet und besitzen eine 
Standardabweichung von +/-0,45 mg GFP/g BTM. Damit beträgt die Standardabweichung 
20,6% der Maximalausbeute und 90% der mittleren Ausbeute. Es gibt auf Glucose kaum 
Anhaltspunkte für gute Expressionsstämme, weil die GFP-Expression durch Katabolitrepres-
sion ohne Ausnahme stark unterdrückt war. 
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Abb. 5.65: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Batch-Screenings von H. poly-
morpha RB11 pC10-FMD-(PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium mit 10 g/L Glucose. 
Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; VL = 
300 µL pro Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30. 
Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem 
Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Die in Abbildung 5.66 dargestellte Vergleichsanalyse für den Fed-batch-Betrieb mittels Slow-
release-Technik zeigt eine Verteilung der Messwerte entlang der Ausgleichsgeraden. Die 
Steigung der Regressionsgeraden beträgt 0,47 mit einem Korrelationskoeffizienten von 0,53. 
Damit wurde wie beim Batch-Screening mit Glycerin im ersten Screening-Durchgang eine 
bessere Gesamtausbeute erreicht. Aufgrund der allgemein höheren Ausbeuten im Vergleich 
zu den Batch-Verfahren lag eine Standardabweichung von +/-2,41 mg GFP/g BTM vor. Die 
relative Standardabweichung beträgt 14% der Maximalausbeute und 58,1% der mittleren 
Ausbeute. 
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Abb. 5.66: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Screenings von H. polymorpha 
RB11 pC10-FMD-(PFMD-GFP) Stämmen im Fed-batch-Betrieb in Syn6-MES-Medium mit 
10,2 g/L Glucose. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; VL = 300 µL pro Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhält-
nis: 1:30. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; D = 5 mm; H = 1,1 mm. 
Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem 
Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Zusammenfassend kann für die Vergleichsanalyse der H. polymorpha RB11-Derivate mit 
pC10-FMD (PFMD-GFP)-Konstrukt festgehalten werden, dass die relative Standardabwei-
chung in den Verhältnissen zur mittleren und maximalen, spezifischen Produktausbeute im 
Fed-batch-Verfahren mit Slow-release-Technik und im Batch-Verfahren mit Glycerin am 
geringsten war (s. Tab. 5.16). Betrachtet man die Summe der Einflüsse auf die Reproduzier-
barkeit wie Vorkultur, Silicondisk im Slow-release Fed-batch-Betrieb, Verdunstung, Inhomo-
genitäten der semipermeablen Abdeckfolie und Pipettierfehler, so ist zu erwarten, dass große 
Unterschiede in der Expression zwischen beiden Durchgängen auftreten. 
 
Eine Stammselektion im Fed-batch-Betrieb auf Glucose und im Batch-Betrieb auf Glycerin 
war möglich, da eine ansteigende Wertetendenz durch Derepression erkennbar war mit höhe-
ren Ausbeuten als im Batch-Betrieb mit Glucose. Man kann das Screening im Fed-batch-Be-
trieb mit Glucose und im Batch-Betrieb mit Glycerin als rationale Prozeduren für katabolitre-
primierte Expressionssysteme betrachten, was durch Korrelationskoeffizienten höher als 0,53 
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bestätigt wird. Beim Screening mit Glucose im Batch-Betrieb konnte zwar ein Korrelations-
koeffizient bis zu 0,51 errechnet werden, jedoch besaßen die Stämme sehr niedrige Ausbeuten 
mit doppelt bis dreifacher relativer Standardabweichung im Vergleich zu den beiden anderen 
Verfahren (s. Tab. 5.16). 
 
Tab. 5.16: Zusammenfassung der ermittelten Standardabweichungen und deren Verhältnisse 
zur mittleren und maximalen, spezifischen Produktausbeute 
Betriebsweise/ 
C-Quelle: 
Batch/ 
Glycerin 
Batch/ 
Glucose
Slow-release Fed-batch/
Glucose 
Standardabweichung 
[mg GFP/g BTM]: 
+/-1,03 +/-0,45 +/-2,41 
Verhältnis Standardabweichung/ 
mittlere Produktausbeute [%]: 
+/-68,8 +/-90,0 +/-58,1 
Verhältnis Standardabweichung/ 
maximale Produktausbeute [%]: 
+/-7,2 +/-20,6 +/-14,0 
 
 
5.6.6. Vergleichsanalyse des Screenings von H. polymorpha RB11 Derivaten mit 
integriertem pC10-MOX-(PMOX-GFP)-Vektor 
Die H. polymorpha RB11-Derivate mit dem starken MOX-Promotor im pC10-MOX-(PMOX-
GFP)-Konstrukt wurden ebenfalls in einer Vorkultur mit komplexem Medium (tF = 20 h) und 
darauf in einer Vorkultur mit definiertem Medium (tF = 17,5 h) auf das Screening Verfahren 
vorbereitet (siehe Kap. 5.6.5). Die Stämme wurden in Syn6-MES-Medium nach gleichem 
Verfahren im Batch-Betrieb einmal mit Glucose, einmal mit Glycerin und im Fed-batch-
Betrieb mit Slow-release-Technik eingesetzt (Wolf, 1996). In wie weit sich die Ergebnisse 
von denen der H. polymorpha RB11 Stämme mit pC10-FMD-Konstrukt unterscheiden, wird 
in der folgenden Analyse dargelegt. Von 267 stabilen H. polymorpha RB11-Klonen mit 
integriertem pC10-MOX-(PMOX-GFP)-Konstrukt haben 43 Stämme (16,1%) kein GFP expri-
miert. Somit gibt es auch bei dieser Grundgesamtheit einen signifikanten Anteil mit erfolgter 
Integration, aber scheinbar nicht funktionierender GFP-Expression. 
Abbildung 5.67 zeigt die Produktausbeute in Milligramm GFP pro Gramm Biotrockenmasse 
H. polymorpha im Batch- und Fed-batch-Betrieb mit Glucose im Vergleich zum Batch-
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Betrieb mit Glycerin. Es wurde ausschließlich die Population von 224 GFP-exprimierenden 
Klonen (83,9%) dargestellt.  
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Abb. 5.67: Screening von H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP) Stämmen in Syn6-
MES-Medium bei verschiedenen Betriebsweisen. Betriebsweise: Batch mit 10 g/L Glucose 
(schwarz); Batch mit 10 g/L Glycerin (Linie); Fed-batch mit 10,19 g/L Glucose (grau). Ver-
suchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL; befeuchtete Luft; An-
impfverhältnis: 1:30; tF = 18,5 h. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 
5 mm; HDisk = 1,1 mm. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Die folgenden prozentualen Angaben beziehen sich ausschließlich auf diese Grundgesamtheit 
der 224 GFP-exprimierenden Klone. Die Klone sind aufsteigend ihrer GFP-Ausbeute auf 
Glycerin entlang der Abszisse angeordnet. Die sekundäre Ordinate liefert die aus der OD600 
berechnete Biotrockenmasse jeder Kultur. Die durchschnittliche Ausbeute im Batch-Betrieb 
mit 10 g/L Glycerin lag bei 2,8 mg GFP/g BTM und eine maximale Ausbeute von 18,9 mg 
GFP/g BTM wurde erzielt. Ein signifikanter Anteil von 35 Klonen (15,6%) bildete bei 
Glycerin kein GFP, jedoch bei den korrespondierenden Kulturen im Batch- und Fed-batch-
Betrieb mit Glucose. Die Ausbeuten bei Glycerin sind bei den Stämmen mit pC10-MOX-
Konstrukt um 75% höher als bei denen mit pC10-FMD-Konstrukt aus Abschnitt 5.6.5. 
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Im Batch-Screening mit 10 g/L Glucose erreichten nur vier der Klone (1,8%) Ausbeuten von 
1 mg GFP/ g BTM und darüber hinaus. Die durchschnittliche Ausbeute lag bei 0,34 mg GFP/ 
g BTM und ist um den Faktor 8,2 niedriger als bei Glycerin. Dies zeigt, dass der MOX-
Promotor eine niedrigere Glucosekonzentration als Derepressionsschwelle im Vergleich zum 
FMD-Promotor besitzt und somit schwerer dereprimierbar ist. Die maximale Produktausbeute 
betrug 1,7 mg GFP/g BTM und ist etwa ein Elftel der Maximalausbeute des Batch-Screenings 
mit Glycerin. Der Grund hierfür war die Katabolitrepression durch Glucose, wie auch bei den 
Klonen mit pC10-FMD-Konstrukt. Die Höhe der korrespondierenden Werte im Vergleich zur 
aufsteigenden Ausbeuteanordnung beim Batch-Screening mit Glycerin war zufällig. Es 
konnte damit auch bei dieser Population auf den ersten Blick kein Zusammenhang der Ergeb-
nisse auf den verschiedenen Kohlenstoffquellen Glucose und Glycerin erkannt werden. 
 
Die durchschnittliche Ausbeute im Fed-batch-Screening mit 10,2 g/L verfütterter Glucose war 
am besten und lag bei 4,7 mg GFP/g BTM. Dieser Wert entspricht dem 13,9-fachen Wert im 
Vergleich zum Batch-Screening mit Glucose und dem 1,7-fachen Wert des Batch-Screenings 
mit Glycerin. Die Steigerung der durchschnittlichen Ausbeute im Vergleich zu den anderen 
Verfahren wurde durch die Derepression bei der Zufütterung der Glucose mit der Slow-
release-Technik erreicht. Eine große Anzahl von 111 Klonen (49,6%) lag in der Ausbeute 
höher als 4 mg GFP/ g BTM im Gegensatz zum Batch-Screening mit Glycerin, bei dem nur 
48 Klone (21,4%) diese Ausbeuten erreichten. Die maximale Ausbeute mit 16,6 mg GFP/g 
BTM im Fed-batch-Verfahren ist um 12,2% niedriger als im Batch-Betrieb mit Glycerin. Die 
allgemeine Ausbeute im Fed-batch-Screening mit Glucose zeigte bei den Klonen mit pC10-
MOX-Konstrukt im Gegensatz zu den Klonen mit pC10-FMD-Konstrukt keine Tendenzen zu 
den Ausbeuten des Batch-Screenings mit Glycerin. 
 
Betrachtet man die GFP-Ausbeuten der Klone im Fed-batch-Verfahren und deren korrespon-
dierenden Ausbeuten in den beiden Batch-Verfahren, lassen sich auch hier markante Merk-
male von Stämmen herausstellen. Die Merkmale traten in der Grundgesamtheit der 224 Klone 
mehrmals auf. Zunächst ist überaus interessant, dass einige Klone im Fed-batch-Betrieb mit 
Glucose sehr hohe Ausbeuten von 12-15 mg GFP/g BTM erreichten und im Batch-Betrieb mit 
Glycerin gar nicht exprimierten (s. Abb. 5.67 a). Es gab zudem Klone die überdurchschnitt-
liche Ausbeuten im Fed-batch-Screening von 10-14 mg GFP/g BTM besaßen und nur geringe 
Ausbeuten im Batch-Betrieb mit Glycerin von ca. 0,5 mg GFP/g BTM erreichten (s. Abb. 
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5.67 b). Einige Klone exprimierten nur stark bei Verwendung von Glycerin und zeigten in den 
korrespondierenden Kulturen mit Glucose im Batch-Berieb kaum (< 0,2 mg GFP/g BTM) und 
Fed-batch-Betrieb keine GFP-Expression (s. Abb. 5.67 c). Auch bei den Stämmen mit pC10-
MOX-Konstrukt würde der beste Stamm für einen Fed-batch-Prozess im Batch-Screening 
nicht selektiert. Sowohl bei Führung des Prozesses im Batch-Betrieb mit Glucose als auch mit 
Glycerin kann kein Zusammenhang der Stammwahl zum Fed-batch-Betrieb erkannt werden 
(s. Abb. 5.67 d). 
 
Es wurde ebenfalls eine Vergleichsanalyse erstellt, um einen Eindruck der Ausbeutereprodu-
zierbarkeit der H. polymorpha RB11 Population mit dem pC10-MOX-Konstrukt zu erhalten. 
Die Ergebnisse des zweiten Durchgangs wurden daher über denen des ersten Durchgangs auf-
getragen. Abbildung 5.68 zeigt das Ergebnis des Batch-Screenings mit Glycerin.  
Etwa 60% der Ausbeuten sind geringer als 3 mg GFP/g BTM. Davon lag auch ein Hauptanteil 
der Ausbeuten oberhalb der Winkelhalbierenden, was bessere spezifische Ausbeuten im 
Wiederholungsdurchgang anzeigt. Es ergaben sich Korrelationen zwischen dem ersten und 
zweiten Screening-Durchgang. Zusätzlich war für einige Werte eine ansteigende Tendenz der 
Ausbeuteverteilung erkennbar mit einer Steigung von 0,21. Der Korrelationskoeffizient mit 
0,46 war um 32,7% niedriger als bei der Population mit pC10-FMD-Konstrukt. Die Standard-
abweichung ist +/-1,57 mg GFP/g BTM und beträgt 8,1% der Maximalausbeute und 63,3% 
der mittleren Ausbeute. 
 
Bei der Vergleichsanalyse des Batch-Screenings mit Glucose geht aus der Abbildung 5.69 
hervor, dass sich die Ausbeuten zwischen 0-2 mg GFP/g BTM bewegten. Dies ist im 
Vergleich zu der Wertespanne im Batch-Verfahren mit Glycerin viel geringer. Die Messwerte 
verteilen sich hauptsächlich in zwei Hauptmassen um die Regressionsgerade. Die Regres-
sionsgerade hat eine Steigung von 0,76 und ein Korrelatioskoeffizient von 0,51 liegt vor. Die 
Standardabweichung von +/-0,36 mg GFP/g BTM beträgt 19,7% der Maximalausbeute und 
82,1% der mittleren Ausbeute. Es gibt im Batch-Betrieb mit Glucose kaum Anhaltspunkte für 
gut exprimierende Stämme, weil die GFP-Expression durch Katabolitrepression ohne Aus-
nahme stark unterdrückt war. Die Ergebnisse entsprechen ansonsten mehr oder weniger der 
katabolitreprimierten Expression bei Stämmen mit pC10-FMD-Konstrukt in Abbildung 5.65. 
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Abb. 5.68: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Batch-Screenings von H. poly-
morpha RB11 pC10-MOX-(PMOX-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium mit 10 g/L Gly-
cerin. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; VL = 
300 µL pro Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30. Re-
aktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folien-
verschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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Abb. 5.69: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Batch-Screenings von H. poly-
morpha RB11 pC10-MOX-(PMOX-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium mit 10 g/L Glucose. 
Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; VL = 
300 µL pro Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30. Re-
aktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folien-
verschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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Die Ergebnisse des Fed-batch-Screnings sind in Abbildung 5.70 vergleichend dargestellt. Hier 
ist die Verteilung der GFP-Ausbeuten anders als bei den Stämmen mit pC10-FMD-Konstrukt.  
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Abb. 5.70: Vergleichsanalyse zur Reproduzierbarkeit des Screenings von H. polymorpha 
RB11 pC10-MOX-(PMOX-GFP) Stämmen im Fed-batch-Screening in Syn6-MES-Medium mit 
10,2 g/L Glucose. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; VL = 300 µL pro Kavität; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; befeuchtete Luft; Animpfverhält-
nis: 1:30. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 5 mm; HDisk = 1,1 mm. 
Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem 
Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Es gibt eine Hauptmasse im unteren Drittel der Ordinate zwischen 0-6 mg GFP/g BTM. In 
diesem Intervall liegen die Ausbeuten der meisten Klone. Dieses Band streckt sich in 
Richtung der Abszisse bis zu Werten von 17 mg GFP/g BTM mit einem Korrelationskoeffi-
zienten von 0,41. Es gibt auch einige Klone, die sich mit ihren Ausbeuten entlang der Winkel-
halbierenden anordnen. Daraus kann eine frühe Derepression geschlossen werden. Aufgrund 
der generell höheren Ausbeuten im Vergleich zu den anderen Verfahren lag eine Standard-
abweichung von +/-2,53 mg GFP/ g BTM vor. Die Standardabweichung beträgt somit 15,9% 
der Maximalausbeute und 56,4% der mittleren Ausbeute. 
 
Zusammenfassend kann auch für die Vergleichsanalyse der H. polymorpha RB11-Derivate 
mit pC10-MOX-(PMOX-GFP)-Konstrukt festgehalten werden, dass die relative Standardabwei-
chung in den Verhältnissen zur mittleren und maximalen, spezifischen Produktausbeute im 
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Fed-batch-Verfahren mit Slow-release-Technik und im Batch-Betrieb mit Glycerin am 
geringsten waren (s. Tab. 5.17). Eine Stammselektion im Fed-batch-Betrieb mit Glucose und 
im Batch-Betrieb mit Glycerin war auch für die Population mit pC10-MOX-Konstrukt 
gegeben, da ansteigende Wertetendenzen durch die Derepression erkennbar waren. Dabei 
wurden höhere Ausbeuten erzielt als im Batch-Betrieb mit Glucose. Der Korrelations-
koeffizient von 0,41-0,47 bei dem Batch-Betrieb mit Glycerin und Fed-batch-Betrieb mit 
Glucose ist um 10-20% geringer als bei den Stämmen mit pC10-FMD-Vektor. Dies liegt 
daran, dass es grob zwei Hauptmassen an Klonen gab, die bei unterschiedlicher Katabolit-
konzentration dereprimiert wurden. Die Steigung der Regressionsgeraden ist daher begründet 
durch die Tatsache der Präsenz von Stämmen mit extrem starker und starker Katabolitrepres-
sion. Die extrem katabolitreprimierte Hauptmasse überstieg Ausbeuten von 0,6 mg GFP/g 
BTM nicht. 
 
Tab. 5.17: Zusammenfassung der ermittelten Standardabweichungen und deren Verhältnisse 
zur mittleren und maximalen, spezifischen Produktausbeute 
Betriebsweise/ 
C-Quelle: 
Batch/ 
Glycerin 
Batch/ 
Glucose 
Slow-release Fed-batch/ 
Glucose 
Standardabweichung 
[mg GFP/g BTM]: 
+/-1,57 +/-0,36 +/-2,53 
Verhältnis Standardabweichung/ 
mittlere Produktausbeute [%]: 
+/-63,3% +/-82,1% +/-56,4% 
Verhältnis Standardabweichung/ 
maximale Produktausbeute [%]: 
+/-8,1% +/-19,7% +/-15,9% 
 
Die andere, geringer katabolitreprimierte Hauptmasse erreichte Werte bis fast 2 mg GFP/g 
BTM. Die Regressionsgerade verläuft zwischen den beiden Hauptmassen. Beim Batch-
Screening mit Glucose konnte damit zwar ein Korrelationskoeffizient von 0,52 errechnet 
werden, aber die Stämme besaßen ähnlich niedrige Ausbeuten wie die Stämme mit pC10-
FMD-Vektor. Die relative Standardabweichung im Batch-Screening mit Glucose war 1,5-2-
fach höher im Vergleich zu den beiden anderen Verfahren (s. Tab. 5.17).  
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5.6.7. Einfluss einer Sauerstofflimitierung auf das Screening von H. polymorpha 
RB11-Derivaten 
Aufgrund der meist fehlenden Online-Analytik bei Kultivierungen in der Kleinkulturtechnik 
ist es möglich, dass auch in der industriellen Forschung oftmals kritische oder falsche Para-
metereinstellungen für ein aerobes Screening gewählt werden. Dies kann zu einer Sauerstoff-
limitierung führen. Daher ist es ein interessanter Aspekt, dessen Auswirkungen auf die 
Stammauswahl zu untersuchen. Zu diesem Zweck wurden zwei Versuche mit unterschied-
lichen Bedingungen durchgeführt, die jeweils eine Sauerstofflimitierung zur Folge hatten. Im 
ersten Screening wurden fast die gleichen Bedingungen wie bei den vorher beschriebenen 
sauerstoffunlimitierten Experimenten eingehalten. Die Sauerstofflimitierung wurde lediglich 
durch eine Reduktion der Drehzahl von 400 rpm auf 200 rpm herbeigeführt. Auch in diesem 
Experiment wurden 10 g/L Glucose bzw. Glycerin für einen Batch-Betrieb vorgelegt. Die 
dabei vorherrschende Sauerstofftransferkapazität lag bei 0,025 mol/L/h, wobei zur unlimitier-
ten Oxidation der Kohlenstoffquelle ca. 0,045 mol/L/h benötigt würde (s. Abb. 5.53 bzw. 
Abb. 5.56). 
 
Die Abbildung 5.71 zeigt das Ergebnis des sauerstofflimitierten Screenings mit Glucose im 
Vergleich zu Glycerin im Batch-Betrieb für Stämme mit PFMD-GFP-Konstrukt. Die Stämme 
sind aufsteigend nach ihrer Ausbeute auf Glycerin in Milligramm GFP pro Gramm Bio-
trockenmasse sortiert. Die sekundäre Ordinate liefert die aus der OD600 berechnete Bio-
trockenmasse jeder Kultur. Es zeigte sich, dass nur 188 der Stämme (70,4%) GFP expri-
mierten. Des Weiteren konnte eine Steigerung der GFP-Ausbeute im sauerstoffllimitierten 
Batch-Screening mit Glucose im Vergleich zum sauerstoffunlimitierten Screening festgestellt 
werden. Hier werden Produktkonzentrationen von bis zu 2 mg GFP/g BTM erreicht. Es 
erreichten 20% der Stämme Ausbeuten von über 1 mg GFP/g BTM. Die Steigerung im 
Vergleich zum sauerstoffunlimitierten Screening kann durch die gebildeten anaeroben Neben-
produkte wie z.B. Ethanol unter Glucoseverbrauch erklärt werden. Diese wirken derepri-
mierend und können im Verlauf der Kultivierung wieder verbraucht werden. 
 
Im sauerstofflimitierten Batch-Screening mit Glycerin kam es hingegen zu geringeren Pro-
duktausbeuten als bei unlimitierter Sauerstoffversorgung mit bis zu 3 mg GFP/g BTM. Dies 
stellt eine 4-5-fache Verminderung der spezifischen GFP-Ausbeute im Vergleich zum aero-
ben Screening dar. Der Verbrauch des Glycerins kann aufgrund energetischer Hintergründe 
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Abb. 5.71: Sauerstofflimitiertes Batch-Screening von H. polymorpha RB11 pC10-FMD 
(PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium mit Glucose bzw. Glycerin. Betriebsweise: 
Batch mit 10 g/L Glucose (schwarz); Batch mit 10 g/L Glycerin (Linie). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; n = 200 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; OTRmax = 
0,025 mol/L/h; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-
Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-
0718; Fa. ABgene). 
 
nur aerob erfolgen. Die Wachstums- und Produktbildungsrate ist daher stark an die 
Sauerstofftransferkapazität des Reaktors gekoppelt. Eine weitere Konsequenz der Sauerstoff-
limitierung war eine tendenzielle Ähnlichkeit der Ausbeuten im Batch-Betrieb mit Glucose 
mit den Ausbeuten im Batch-Betrieb mit Glycerin, welche unter sauerstoffunlimitierten Be-
dingungen nicht gegeben war. 
In Bezug auf alle 273 mitgeführten Klone gab es 72 Stämme (26,4%), die weder in den 
beiden sauerstoffunlimitierten noch in dem sauerstofflimitierten Screening exprimierten. 
Bezogen auf den ersten Durchgang des unlimitierten Screenings auf Glycerin ergibt sich 
daraus eine Übereinstimmung von 78,3%. 
 
Im sauerstofflimitierten Batch-Verfahren mit Glucose ordneten sich die Klone nun ent-
sprechend der Ausbeutensortierung auf Glycerin an. Stämme mit guter Expression auf 
Glycerin, exprimierten somit auch gut auf den anaeroben Nebenprodukten wie z.B. Ethanol 
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aus der Gärung von Glucose. Betrachtet man die ganze Grundgesamtheit der 188 dargestellten 
Klone, wird deutlich, dass unter sauerstofflimitierten Bedingungen Stämme gefunden werden, 
die auf Glucose bzw. dessen Gärungsprodukte GFP in moderaten Ausbeuten synthetisieren 
und auf Glycerin nicht exprimieren (s. Abb. 5.71 a). Des Weiteren entspricht der beste Stamm 
auf Glucose nicht dem auf Glycerin (s. Abb. 5.71 b & c). 
 
Für ein zweites stark sauerstofflimitiertes Screening sollten andere Bedingungen gewählt 
werden. Der Schütteldurchmesser wurde von 50 mm auf 25 mm reduziert, um den Leistungs-
eintrag drastisch zu senken. Zur Bestimmung der Sauerstofftransferkapazitäten wurde ein 
Sulfitversuch mit 0,5 M Natriumsulfit durchgeführt. Hierbei wurden die Deep-Well-Platten je 
komplett mit einheitlichen Volumina befüllt. Die Frequenz des Schüttlers wurde beginnend 
mit 400 rpm in 50-rpm-Schritten gesenkt, um die verschiedenen Sauerstofftransferkapazitäten 
zu erhalten. Abbildung 5.72 zeigt die Sauerstofftransferkapazitäten bei den diversen Be-
dingungen.  
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Abb. 5.72: Ermittlung der Sauerstofftransferkapazitäten bei unterschiedlichen Füllvolumina 
und bei variierten Schüttelfrequenzen in der Deep-Well-Platte mit dem 0,5 M Sulfitsystem. 
Messsystem: MikroRAMOS. Füllvolumen pro Kavität: 200 µL (■); 300 µL (○); 400 µL (▲); 
500 µL ( ). Schüttelfrequenz (-). Versuchsbedingungen: T = 37°C; d0 = 25 mm; n = 300-
400 rpm. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Man erkennt, dass die Sauerstofftransferkapazität (OTRmax) generell in einer Treppenform mit 
der Schüttelfrequenz in allen Ansätzen abnimmt. Das Experiment mit 500 µL Füllvolumen 
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hatte bei 350 rpm eine OTRmax von 0,01 mol/L/h. Die gleiche OTRmax wird auch bei 300 µL 
und 300 rpm erreicht. Damit wäre eine Reduktion der OTRmax um den Faktor 2,5 im Ver-
gleich zum vorherigen Durchgang erreicht. Da hohe Füllvolumina eine höhere Genauigkeit 
bedeuten im Hinblick auf Verdunstungseffekte bei Kultivierungen im Mikrolitermaßstab, 
wurde für das Screening ein Füllvolumen von 500 µL ausgewählt und eine Schüttelfrequenz 
von 350 rpm eingestellt. Die benötigte OTRmax zur sauerstoffunlimitierten Kultivierung mit 
20 g/L Glucose oder Glycerin beträgt 0,065 mol/L/h, was aus den Schüttelkolbenexperimen-
ten aus Kapitel 5.2 bekannt ist. 
 
Abbildung 5.73 zeigt das Ergebnis des stark sauerstofflimitierten Screenings der H. 
polymorpha Stämme mit PFMD-GFP-Vektorkonstrukt. Zunächst fällt die überaus hohe Pro-
duktausbeute auf Glycerin und Glucose auf, die mit maximal 375 mg GFP/g BTM auf 
Glucose und knapp über 300 mg GFP/g BTM hundertfach höher ist als im ersten sauerstoff-
limitierten Screening. Dies liegt an der höheren Glucose- bzw. Glycerinstartkonzentration, 
wodurch potentiell mehr Produkt gebildet werden kann. 
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Abb. 5.73: Extrem sauerstofflimitiertes Screening von H. polymorpha RB11 pC10-FMD 
(PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium bei verschiedenen Betriebsweisen. Betriebs-
weise: Batch mit 20 g/L Glucose (schwarz); Batch mit 20 g/L Glycerin (Linie). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 25 mm; VL = 500 µL pro Kavität; OTRmax = 
0,010 mol/L/h; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:50; tF = 20 h. Reaktor: 96-fach Deep-
Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-
0718; Fa. ABgene). 
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Außerdem wird bei einer längeren als auch stärkeren Sauerstofflimitierungsphase eine 
geringere Biomasseausbeute erreicht (siehe sekundäre Ordinate). Dafür entstehen bei Glucose 
als Substrat mehr anaerobe Nebenprodukte wie Ethanol. Auf diesem Nebenprodukt sind die 
Stämme dereprimiert und können mehr GFP synthetisieren. Ansonsten kommt es auch hier 
wieder zu einer Korrelation zwischen Glucose- und Glycerinkultivierung. Bei diesem 
Screening haben alle 269 Stämme GFP gebildet. Bei 28,3% der Population waren die 
Ausbeuten dennoch geringer als 5 mg GFP/g BTM, was 1,3% der Maximalausbeute darstellt. 
Hier wurden die gleichen Merkmale entdeckt wie unter den sauerstofflimitierten Bedingungen 
aus Abbildung 5.71. Es wurden Stämme gefunden, die auf Glucose bzw. dessen Gärungspro-
dukte GFP in moderaten Ausbeuten synthetisieren und auf Glycerin geringe Produktmengen 
bilden (s. Abb. 5.73 a). Des Weiteren entspricht der beste Stamm auf Glucose erneut nicht 
dem auf Glycerin (s. Abb. 5.73 b & c). 
 
Andere Resultate zeigt das sauerstofflimitierte Screening der Stämme mit PMOX-GFP-Kon-
strukt. Die Ergebnisse mit einer OTRmax von 0,025 mol/L/h durch einen Schütteldurchmesser 
von 50 mm, einer Schüttelfrequenz von 200 rpm und 10 g/L Glucose oder Glycerin sind in 
Abbildung 5.74 dargestellt. Die primäre Ordinate zeigt die spezifische GFP-Ausbeute und die 
sekundäre Ordinate zeigt die aus der OD600 berechnete Biotrockenmasse jeder Kultur. In 
diesen Kultivierungen exprimierten 185 Klone GFP. Es kam zu einer Ausbeutesteigerung auf 
Glucose im Vergleich zum sauerstoffunlimitierten Screening. Jedoch ist eine Korrelation 
zwischen Glycerin- und Glucose-Kultivierung nicht erkennbar. Auf Glycerin wird die Stärke 
des MOX-Promotors im Vergleich zum FMD-Promotor sichtbar. Es zeigen sich mehr 
Stämme mit höheren Ausbeuten von 2-3 mg GFP/g BTM. Eine maximale Ausbeute von 
5,2 mg GFP/g BTM wurde erreicht, was fast doppelt so viel ist wie bei Stämmen mit PFMD-
GFP-Vektorkonstrukt. Das Merkmal einer moderaten GFP-Expression bei Glucose und keiner 
Expression bei der korrespondierenden Fermentation mit Glycerin war ebenfalls bei einigen 
Stämmen ausgeprägt (s. Abb. 5.74 a). Auch in diesem Fall entspricht der beste Stamm bei 
Glucose nicht dem bei Einsatz von Glycerin (s. Abb. 5.74 b & c). 
In Bezug auf alle 273 mitgeführten Klone gab es 59 Stämme (21,6%), die weder in den 
beiden unlimitierten noch in dem sauerstofflimitierten Screening exprimierten. Bezogen auf 
den ersten Durchgang des sauerstoffunlimitierten Screenings auf Glycerin ergibt sich daraus 
eine Übereinstimmung von 67,8%. 
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Abb. 5.74: Sauerstofflimitiertes Screening von H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-
GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium bei verschiedenen Betriebsweisen. Betriebsweise: 
Batch mit 10 g/L Glucose (schwarz); Batch mit 10 g/L Glycerin (Linie). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; n = 200 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; OTRmax = 
0,025 mol/L/h; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-
Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-
0718; Fa. ABgene). 
 
Im zweiten stark sauerstofflimitierten Batch-Screening wurde wiederum mit einem Schüttel-
durchmesser von 25 mm, einer Drehzahl 350 rpm, einem Füllvolumen von 500 µL und Glu-
cose- bzw. Glycerinkonzentrationen von 20 g/L gearbeitet (OTRmax = 0,01 mol/L/h). Die Er-
gebnisse des Screenings sind in Abbildung 5.75 dargelegt. Es wurden ebenfalls ca. 100-fach 
höhere, spezifische GFP-Ausbeuten als bei unlimitierter Sauerstoffversorgung erzielt. Aller-
dings erbrachten die Stämme mit pC10-MOX-Vektorkonstrukt schlechtere Ausbeuten als die 
Stämme mit pC10-FMD-Vektorkonstrukt. Es bestätigt sich bei diesem Durchgang, dass nur 
eine sehr geringe Korrelation zwischen Glucose und Glycerin vorlag. Die Biomasseausbeuten 
stiegen bei Glucose als Substrat nicht durchgängig in der ganzen Population mit den Aus-
beuten bei Glycerin an. Lediglich die Schwelle zwischen Stämmen mit sehr niedriger und er-
höhter Ausbeute stimmte bei beiden Kohlenstoffquellen überein. Durch eine verhältnismäßig 
geringere Biomassebildung als bei sauerstoffunlimitierter Kultivierung auf Glycerin und Glu-
cose, durch die Nebenproduktbildung bei erhöhten Glucosekonzentrationen und längerer 
Sauerstofflimitierung kommt die hohe spezifische Produktausbeute zustande. H. polymorpha 
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ist bei den anaeroben Nebenprodukten wie Ethanol dereprimiert. Erneut ist der beste Stamm 
auf Glucose als Kohlenstoffquelle nicht der beste auf Glycerin (s. Abb. 5.75 a & b). 
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Abb. 5.75: Extrem sauerstofflimitiertes Screening von H. polymorpha RB11 pC10-MOX 
(PMOX-GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium bei verschiedenen Betriebsweisen. Betriebs-
weise: Batch mit 20 g/L Glucose (schwarz); Batch mit 20 g/L Glycerin (Linie). Versuchsbe-
dingungen: T = 37°C; n = 350 rpm; d0 = 25 mm; VL = 500 µL pro Kavität; OTRmax = 
0,010 mol/L/h; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:50; tF = 20 h. Reaktor: 96-fach Deep-
Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-
0718; Fa. ABgene). 
 
Die Sauerstofflimitierung hat letztendlich einen Einfluss auf die Stammauswahl und erhöht 
die Produktausbeute im Vergleich zum unlimitierten Fall. Die Expression katabolitreprimier-
ter Stämme erfolgt unter diesen Bedingungen auch bei Glucose, da die Stämme bei gebildeten 
anaeroben Nebenprodukten wie Ethanol dereprimiert sind. Es wird beim Vergleich der Fer-
mentation mit Glucose im Batch-Betrieb zu Glycerin unter Sauerstofflimitierung das gleiche 
Phänomen deutlich wie in der sauerstoffunlimitierten Fed-batch-Betriebsweise mit Glucose 
im Vergleich zu sauerstoffunlimitierten Batch-Betrieb mit Glycerin. Hierbei zeigen sich ähn-
liche Tendenzen in der Ausbeute bei den Klonen mit pC10-FMD-Konstrukt, jedoch nicht bei 
Stämmen mit pC10-MOX-Konstrukt. Daher wird deutlich, dass die Art der Kohlenstoffquelle 
eine qualitative Rolle in der Stammwahl spielt und die Kohlenstoffquelle nicht durch eine 
andere ersetzt werden kann. 
 
Kapitel 5.6: Ergebnisse und Diskussion – Massen-Screening von H. polymorpha 207 
5.6.8. Vergleichsanalyse der Batch-Screenings zum Fed-batch-Screening von H. 
polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) Stämmen 
Bei einem Vergleich der angewandten Batch-Betriebsweisen zum Fed-batch-Betrieb, lässt 
sich überprüfen, ob ein Zusammenhang der Stammselektion besteht. Es wurde schon gezeigt, 
dass die Ausbeuten im Fed-batch-Verfahren mit Glucose allgemein höher waren als im Batch-
Verfahren mit Glucose oder mit Glycerin. Die Stämme erreichten im Batch-Betrieb auf Gly-
cerin teilweise recht hohe spezifische Produktausbeuten. Es stellt sich die Frage, ob man statt 
Glucose im Fed-batch-Betrieb einfach Glycerin als Kohlenstoffquelle im Batch-Betrieb ein-
setzen kann, um die besten Stämme für einen Fed-batch-Prozess zu erhalten. Die im vorigen 
Kapitel geschilderten Ergebnisse unter Sauerstofflimitierung sprechen bereits dagegen, weil 
die Art der Kohlenstoffquelle schon Unterschiede in der Stammwahl andeutet.  
 
Die aufgestellte Hypothese der Arbeit, dass ein im Batch-Betrieb selektierter Stamm nicht der 
beste Stamm für den Fed-batch-Betrieb ist, kann nur in einer Vergleichsanalyse durch direkte 
Auftragung von Batch- gegen Fed-batch-Betrieb bekräftigt oder verworfen werden. Daher 
wurde nun ein Durchgang des Batch-Screenings mit Glucose bzw. Glycerin über dem Fed-
batch-Verfahren mit Glucose gegeneinander aufgetragen. Abbildung 5.76 zeigt die spezi-
fischen GFP-Ausbeuten der H. polymorpha RB11 Derivate mit PFMD-GFP-Vektorkonstrukt 
aus dem Batch-Verfahren mit 10 g/L Glucose, welche über denen aus dem Fed-batch-Ver-
fahren aufgetragen sind. Die gestrichelte Gerade stellt die Winkelhalbierende dar, die andere 
Gerade ist die Regressionsgerade. Aus der geringen Steigung der Regressionsgeraden von 
0,033 wird noch einmal der ernorme Ausbeuteunterschied zwischen Batch- und Fed-batch-
Betrieb mit Glucose deutlich. Die erzielten Produktausbeuten im Fed-batch-Betrieb sind um 
ein vielfaches höher, wie schon in Abschnitt 5.6.1 beschrieben wurde. Ein niedriger Kor-
relationskoeffizient von 0,32 zeigt, dass geringe Tendenzen der Ausbeuten in den ver-
schiedenen Betriebweisen vorhanden sind. Dies bedeutet, dass die Wahrscheinlichkeit im 
Batch- und Fed-batch-Betrieb mit Glucose die gleichen Stämme auszuwählen relativ gering 
ist. 
 
Beim Vergleich der Kultivierung im Batch-Betrieb mit Glycerin zum Fed-batch-Betrieb mit 
Glucose gab es eine bessere Übereinstimmung (s. Abb. 5.77). Mit bloßem Auge ist erkennbar, 
dass sich die Messwerte in einem Band um die Regressionsgerade anordnen. Die Steigung der 
Geraden ist mit 0,30 um den Faktor 9 größer im Vergleich zum Batch-Betrieb mit Glucose  
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Abb. 5.76: Vergleichsanalyse des Batch-Screenings mit 10 g/L Glucose zum Fed-Batch-
Screening mit 10,2 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) Stämmen 
in Syn6-MES-Medium. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; DDisk = 5 mm; 
HDisk = 1,1 mm. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhält-
nis: 1:30; tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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Abb. 5.77: Vergleichsanalyse des Batch-Betriebs mit 10 g/L Glycerin zum Fed-Batch-Betrieb 
mit 10,2 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP)-Stämmen in Syn6-
MES-Medium. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; D = 5 mm; H = 1,1 mm. 
Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; 
tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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der Korrelationskoeffizient mit 0,473 ist 1,5-mal höher. Der Grund hierfür kann in der De-
repression der Promotoren bei beiden Betriebweisen liegen. Im Batch-Betrieb mit Glycerin 
können somit bessere Treffer erzielt werden. Die Ähnlichkeit zwischen diesen beiden 
Fahrweisen ist damit größer als zum Batch-Betrieb mit Glucose. Dennoch bleibt zu bemerken, 
dass der Korrelationskoeffizient um ca. 20% geringer ist als beim Vergleich der beiden 
Screening-Durchgänge im Fed-batch-Betrieb mit Glucose, welcher bei 0,53 lag. Daher wird 
der Trend zu einer qualitativ anderen Stammwahl bei Glycerin im Batch-Betrieb zu Glucose 
im Fed-batch-Betrieb bekräftigt. 
 
 
5.6.9. Vergleichsanalyse der Batch-Screenings zum Fed-batch-Screening von H. 
polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP) Stämmen 
Die gleiche Untersuchung wie in Abschnitt 5.6.8 wurde auch mit den Stämmen mit pC10-
MOX-Vektorkonstrukt vorgenommen. Abbildung 5.78 zeigt den Vergleich von Batch- zu 
Fed-batch-Betrieb mit Glucose als Kohlenstoffquelle. Anhand der Steigung der Regressions-
geraden von 0,02 ist zu erkennen, dass die Ausbeuten im Fed-batch-Verfahren auch hier sehr 
viel höher waren als im Batch-Betrieb. Der Regressionskoeffizient r = 0,22 zeigt in diesem 
Fall, dass die Ausbeuten der Stämme kaum gemeinsame Tendenzen aufweisen. Dies wurde 
bereits bei den Stämmen mit pC10-FMD-Vektorkonstrukt in ähnlicher Weise deutlich. Die 
Wahrscheinlichkeit in beiden Betriebsweisen den gleichen Stamm auszuwählen ist sehr 
gering.  
 
Abbildung 5.79 zeigt die Ergebnisse der Vergleichsanalyse für den Batch-Betrieb mit 
Glycerin über dem Fed-batch-Betrieb mit Glucose. Bei Betrachtung der Wertelage zeigt sich 
im Vergleich zu Stämmen mit pC10-FMD-Vektorkonstrukt eine ganz andere Verteilung. Die 
Steigung der Regressionsgeraden ist mit 0,15 relativ niedrig. Ca. 68% der GFP-Ausbeuten 
betragen im Batch-Betrieb mit Glycerin weniger als 2 mg GFP/g BTM und liegen unterhalb 
der Regressionsgeraden. Darüber liegt eine weitere Hauptmasse von 32% der Stämme mit viel 
höheren Ausbeuten, welche stark streuen. Dies deutet auf Klone hin, die sowohl im Batch-
Betrieb mit Glycerin als auch im Fed-batch-Betrieb mit Glucose hohe Produktausbeuten 
erzielen. Anhand der beiden Hauptmassen kann gefolgert werden, dass das Produktbildungs-
verhalten im Fed-batch-Betrieb mit Glucose sehr verschieden zum Batch-Betrieb mit Glycerin 
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Abb. 5.78: Vergleichsanalyse des Batch-Betriebs mit 10 g/L Glucose zum Fed-Batch-Betrieb 
mit 10,2 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP)-Stämmen in Syn6-
MES-Medium. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; D = 5 mm; H = 1,1 mm. 
Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; 
tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semiper-
meablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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Abb. 5.79: Vergleichsanalyse des Batch-Betriebs mit 10 g/L Glycerin zum Fed-Batch-Betrieb 
mit 10,2 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP)-Stämmen in Syn6-
MES-Medium. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; D = 5 mm; H = 1,1 mm. 
Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 
400 rpm; d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; 
tF = 18,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semiper-
meablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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ist. Der Regressionskoeffizient ist mit 0,29 in gleicher Größenordnung wie bei dem Batch-
Betrieb mit Glucose und beschreibt den geringen Zusammenhang der beiden Betriebsweisen 
für die Stämme mit pC10-MOX-Vektorkonstrukt. 
 
 
5.6.10 Vergleichsanalyse sauerstoffunlimitierter Screenings zum sauerstofflimi-
tierten Batch-Screening mit Glucose von H. polymorpha RB11 pC10-FMD 
(PFMD-GFP) Stämmen 
Als nächstes werden die sauerstoffunlimitierten Betriebsweisen mit Glycerin oder Glucose 
mit dem sauerstofflimitierten Batch-Betrieb mit Glucose im Hinblick auf die Stammauswahl 
verglichen. Dazu wurden Ergebnisse herangezogen, bei denen lediglich durch Drehzahl-
senkung eine Sauerstofflimitierung hervorgerufen wurde. Die Daten waren zum Vergleich am 
besten geeignet, da alle anderen Parameter identisch zum sauerstoffunlimitierten Batch-
Screening waren. Die Sauerstofftransferkapazität des sauerstofflimitierten Screenings lag bei 
0,025 mol/L/h. Beim direkten Vergleich des sauerstoffunlimitierten Batch-Experiments mit 
Glucose zum sauerstofflimitierten Batch-Experiment mit Glucose in Abbildung 5.80 ist mit 
bloßem Auge ersichtlich, dass kein großer Zusammenhang der Ausbeuten besteht. Die 
Steigung mit 0,53 zeigt, dass die Ausbeuten in gleicher Größenordnung liegen. Der Korrela-
tionskoeffizient beträgt 0,46 und ist damit fast doppelt so hoch als bei einem Vergleich des 
sauerstoffunlimitieren Batch-Experiments mit einem Fed-batch-Experiment. 
Dies zeigt erneut, dass sich ein Fed-batch-Verfahren stark von einem Batch-Verfahren 
unterscheidet und nicht nur die Derepression durch eine andere Kohlenstoffquelle verschieden 
von Glucose maßgeblich ist. Die Ausbeuten korrelieren bei einer partiell dereprimierten 
Kultivierung im Batch-Betrieb mit Glycerin stärker mit einer Steigung von 1,3 und höherem 
Korrelationskoeffizient von 0,57 (s. Abb. 5.81). Die Stämme sind bei Glycerin früher de-
reprimiert als bei Glucose im Batch-Betrieb in sauerstoffunlimitierter Kultivierung (s. Abb. 
5.51). Daher würde eine ähnlichere Stammwahl erreicht. 
 
Am besten korrelieren die Datensätze des sauerstofflimitierten Batch-Betriebs mit Glucose 
mit einer dereprimierenden Fed-batch-Betriebsweise mit Glucose. Es ergibt sich ein höherer 
Korrelationskoeffizient von 0,64 (s. Abb. 5.82). Dieser Korrelationskoeffizient ist in der glei-
chen Größenordnung der beiden Fed-batch-Screenings zueinander. Eine ähnliche Stammwahl 
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Abb. 5.80: Vergleichsanalyse des Batch-Screenings mit 10 g/L Glucose mit und ohne Sauer-
stofflimitierung von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) Stämmen in Syn6-MES-
Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 37°C; 
n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauerstofflimitiert mit OTRmax = 
0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 
1:30; tF = 17,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semi-
permeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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Abb. 5.81: Vergleichsanalyse des Batch-Screenings mit 10 g/L Glycerin zum sauerstofflimi-
tierten Batch-Screening mit 10 g/L Glucose von H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-
GFP) Stämmen in Syn6-MES-Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Ver-
suchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauerstoff-
limitiert mit OTRmax = 0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete 
Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 17,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; 
Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
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wie im Fed-batch-Betrieb wäre bei kontrollierter Sauerstofflimitierung im Batch-Betrieb 
somit am ehesten erreichbar. 
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Abb. 5.82: Vergleichsanalyse des Fed-batch-Screenings mit 10,2 g/L Glucose zum sauerstoff-
limitierten Batch-Betrieb mit 10 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-
GFP)-Stämmen in Syn6-MES-Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Ver-
suchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauerstoff-
limitiert mit OTRmax = 0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete 
Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 17,5 h. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) 
BaSO4; D = 5 mm; H = 1,1 mm. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. 
ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Schließlich kann gefolgert werden, dass dereprimierende Verfahren wie im Batch-Betrieb mit 
Glycerin, Fed-batch-Betrieb mit Glucose und sauerstofflimitierter Batch-Betrieb mit Glucose 
Ähnlichkeiten in der Stammwahl ergeben. Dies wurde auch schon bei dem Vergleich des 
Batch-Betriebs mit Glycerin zum Fed-batch-Verfahren mit Glucose bei den Stämmen mit 
pC10-MOX-Konstrukt in Abschnitt 5.6.9 deutlich. 
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5.6.11 Vergleichsanalyse sauerstoffunlimitierter Screenings mit dem sauerstoff-
limitierten Batch-Screening auf Glucose von H. polymorpha RB11 pC10-
MOX (PMOX-GFP) 
Zur Untersuchung der Stammwahl bei sauerstoffunlimitierter Betriebsweise mit Glycerin oder 
Glucose im Vergleich zum sauerstofflimitierten Batch-Betrieb mit Glucose wurde auch die 
Population der H. polymorpha RB11-Derivate mit PMOX-GFP-Vektorkonstrukt herangezogen. 
Beim Screening wurde im selben Prinzip wie in Abschnitt 5.6.10 verfahren. Im direkten 
Vergleich des sauerstoffunlimitierten mit dem sauerstofflimitierten Batch-Screening mit 
Glucose in Abbildung 5.83 ist mit bloßem Auge ersichtlich, dass kein großer Zusammenhang 
der Ausbeuten besteht. Dies wird durch die Anordnung in einer diffusen Punktewolke sowie 
dem Korrelationskoeffizient mit nur 0,20 bestätigt. 
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Abb. 5.83: Vergleichsanalyse des Batch-Betriebs mit 10 g/L mit und ohne Sauerstoff-
limitierung Glucose von H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP) Stämmen in Syn6-
MES-Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchsbedingungen: T = 
37°C; n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauerstofflimitiert mit OTRmax = 
0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 
1:30; tF = 17,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Die Ausbeuten korrelieren bei einer partiell dereprimierten Kultivierung im Batch-Betrieb mit 
Glycerin stärker mit dem sauerstofflimitierten Batch-Betrieb mit Glucose, was an dem mehr 
als dreifach höherem Korrelationskoeffizient von 0,64 erkennbar ist (s. Abb. 5.84). Die 
Datensätze des sauerstofflimitierten Batch-Betriebs mit Glucose zur dereprimierenden Fed-
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batch-Betriebsweise mit Glucose korrelieren weniger stark als im Vergleich zum Batch-
Betrieb mit Glycerin. Es kommt zu einem niedrigeren Korrelationskoeffizienten von 0,38 (s. 
Abb. 5.85). Dies weist erneut auf den qualitativen Unterschied bei Kultivierung auf an-
aeroben, dereprimierenden Nebenprodukten des sauerstofflimitierten Batch-Betriebs mit 
Glucose im Vergleich zum sauerstoffunlimitierten, dereprimierenden Fed-batch-Betriebs-
weise mit Glucose hin. 
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Abb. 5.84: Vergleichsanalyse des Batch-Betriebs mit 10 g/L Glycerin zum sauerstofflimitier-
ten Batch-Betrieb mit 10 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP)-
Stämmen in Syn6-MES-Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). 
Versuchsbedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauer-
stofflimitiert mit OTRmax = 0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; 
befeuchtete Luft; Animpfverhältnis: 1:30; tF = 17,5 h. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte 
(Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. 
ABgene). 
 
Letztendlich gab es eine sehr geringe Korrelation zwischen Batch- und Fed-batch-Screening 
mit Glucose unter sauerstoffunlimitierten Bedingungen. Die Wahrscheinlichkeit der richtigen 
Stammauswahl im Batch-Betrieb mit Glucose kann durch eine Sauerstofflimitierung erhöht 
werden. Die Korrelation zwischen Batch-Screening mit Glycerin und Fed-batch-Screening 
mit Glucose zeigen ebenfalls Chancen die richtige Stammwahl zu treffen. Dennoch empfiehlt 
sich immer Limitierungen zu vermeiden und die Betriebsweise des angestrebten Prozesses 
auch im Screening zu verwenden. Ein Screening im Fed-Batch-Verfahren ist im Hochdurch-
satzverfahren durch Slow-release-Technik möglich und reiht sich mit der relativen Standard-
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abweichung bei den Ausbeuteverteilungen in die Güteklasse der Standard-Batch-Verfahren 
ein. 
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Abb. 5.85: Vergleichsanalyse des Fed-batch-Betriebs mit 10 g/L Glucose zum sauerstofflimi-
tierten Batch-Betrieb mit 10 g/L Glucose bei H. polymorpha RB11 pC10-MOX (PMOX-GFP)-
Stämmen in Syn6-MES-Medium. Regressionsgerade (-); Winkelhalbierende (···). Versuchs-
bedingungen: T = 37°C; n = 400 rpm (sauerstoffunlimitiert); n = 200 rpm (sauerstofflimitiert 
mit OTRmax = 0,025 mol/L/h); d0 = 50 mm; VL = 300 µL pro Kavität; befeuchtete Luft; 
Animpfverhältnis: 1:30; tF = 17,5 h. Silicondisks: 30% (w/w) Glucose; 5% (w/w) BaSO4; D = 
5 mm; H = 1,1 mm. Reaktor: 96-fach Deep-Well-Platte (Typ: AB-0661; Fa. ABgene) mit 
semipermeablem Folienverschluss (Typ: AB-0718; Fa. ABgene). 
 
Da der Funktionsbeweis des Slow-release Fed-batch-Verfahrens experimentell gezeigt wurde, 
ist es sinnvoll das Verfahren für weitere Stamm-Screenings anzuwenden. Es hat sich gezeigt, 
dass auch mit Glycerin nicht alle Stämme zu finden sind, die im Fed-batch-Verfahren hohe 
Produktausbeuten erzielen. Eine Steigerung zu besseren Stämmen ist daher noch möglich. 
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Zusammenfassung 
Die meisten industriellen Produktionsprozesse werden heutzutage im Fed-batch-Verfahren 
betrieben. Im Gegensatz dazu wird das Selektionsverfahren der mikrobiellen Produktionssys-
teme noch immer lediglich im Batch-Betrieb durchgeführt. Dabei herrschen völlig andere 
physiologische Bedingungen als für ein Produktionsverfahren relevant sind. Es kann daher zu 
einer ungünstigen Auswahl eines Stammes kommen. Um dieses Problem zu lösen, wurden 
Silicondisks ausgehend von Siliconmikrosphären zur Wirkstofffreisetzung entwickelt. Diese 
Silicondisks enthielten homogen dispers eingelagerte Glucosekristalle. Ein Fed-batch-
Verfahren durch Diffusion der Glucose aus den Silicondisks wurde zunächst im Schüttelkol-
ben realisiert. Keine weitere Vorrichtung wurde für die Zufütterung benötigt. 
 
Es wurden ausführliche Untersuchungen der Freisetzung aus Silicondisks mit 20% (w/w) 
Glucose vorgenommen. Die Disks wurden nach der Vulkanisierung aus gegossenen Silicon-
folien gestanzt. Die Freisetzungen waren zunächst wenig für eine Zufütterung geeignet. 
Silicondisks mit Zuschlägen von 5% (w/w) Polyvinylalkohol- bzw. Bariumsulfatpartikeln 
zeigten erhöhte Freisetzungsraten, was sich vor allem bei Polyvinylalkoholpartikeln als Quell-
körper äußerte. Mit Bariumsulfatpartikeln als Zuschlag wurde eine verbesserte Wurzel-t-
Kinetik erreicht. Durch eine Anhebung der Silicondiskhöhe konnte die Freisetzungsge-
schwindigkeit erhöht werden.  
 
Anhand der Silicondisks mit Bariumsulfatpartikeln und 20% (w/w) Glucose wurde das Slow-
release Fed-batch-Prinzip am Stoffwechsel von H. polymorpha getestet. Zwei Stämme 
wurden im Schüttelkolben in YNB- und Syn6-MES-Mineralmedium untersucht. Dies waren 
der Wildtyp (DSM 70277) und das rekombinante RB11-Derivat pC10-FMD (PFMD-GFP). Die 
Erfassung der Sauerstofftransferrate (OTR) und der Respirationsquotienten (RQ) der Schüttel-
kolbenkulturen erfolgte online mit Hilfe eines eigenen, LabView-gesteuerten Respiration 
Activity Monitoring Systems (RAMOS) für hohe Schüttelbelastungen bis 550 rpm bei einem 
Standardschütteldurchmesser von 50 mm. Die Biomassebildung und Synthese von grün 
fluoreszierendem Protein (GFP), pH-Drift und metabolische Dynamiken von Glucose, 
Ethanol und Essigsäure wurden offline gemessen. Mit der Slow-release-Technik konnte der 
Overflow-Metabolismus reduziert werden, was zu einer Erhöhung der Biomasseausbeute um 
85% führte. Bisher wurden dadurch 23,4 g/L Biotrockenmasse von H. polymorpha im 
Schüttelkolben erreicht. Die im Slow-release Fed-batch-Betrieb erzielten Biomasseausbeuten 
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von 0,38-0,47 liegen in der gleichen Größenordnung wie bei Laborfermentern, welche mit 
einer Substratfütterpumpe ausgestattet sind. Die GFP-Ausbeute konnte um den Faktor 35 in 
Syn6-MES-Mineralmedium gesteigert werden. Im Fed-batch-Betrieb wurden 88 mg/L GFP 
synthetisiert bei 35,9 g/L zugefütterter Glucose. Im Gegensatz dazu, wurden nur 2,5 mg/L 
GFP mit 40 g/L verbrauchter Glucose im Batch-Betrieb erhalten. In YNB-Mineralmedium 
erreichte man eine über 420-fache Verbesserung der Produktausbeute mit 421 mg/L GFP bei 
41,3 g/L verfütterter Glucose im Vergleich zum Batch-Betrieb mit weniger als 1 mg/L GFP 
bei 40 g/L vorgelegter Glucose. 
 
In einer Weiterentwicklung wurde die Siliconmasse, inklusive darin enthaltener Glucose und 
Bariumsulfatpartikeln, vor der Vulkanisierung in einem Rakelprozess mit einer Klinge zur 
definierten Höheneinstellung abgezogen. Dabei ergaben sich ca. 5-fach kleinere Poren an der 
Oberfläche. Dies führte zu einer Verlangsamung und Linearisierung der Freisetzung nach 
einem verringerten Glucoseausstoß innerhalb der ersten 3 h. Der Ausstoß erfolgte durch 
freiliegende Glucoseparikel an der Mantelfläche, welche aufgrund des Ausstanzens freigelegt 
wurden. Es konnten Bariumsulfatpartikel enthaltende Silicondisks mit einem erhöhten 
Glucosegehalt von 30% (w/w) und einer optimierter Kinetik erhalten werden. Charakteri-
sierungen dieser Disks hinsichtlich der Herstellungs- und Reaktionsparameter wurden vorge-
nommen. Die Freisetzungen wurden in Abhängigkeit des pH-Werts, des Füllvolumens, der 
Ionenstärke, des Leistungseintrags und der Präsenz weiterer Silicondisks ermittelt. Dabei 
konnte lediglich ein signifikanter Einfluss seitens der Ionenstärke festgestellt werden, welche 
bei linearer Erhöhung eine ebenso lineare Reduktion der Freisetzungsrate zur Folge hatte. 
Einflüsse unterschiedlicher Leistungseinträge, pH-Werte und Füllvolumina wurden im unter-
suchten Rahmen nicht detektiert. Die optimierten Disks wurden für alle weiteren Kulti-
vierungen verwendet. 
 
Eine Anpassung und Optimierung des Wilms-Mediums, das speziell für Fed-batch-Kultivie-
rungen von E. coli im Fermenter ausgelegt ist, wurde für Schüttelkulturen vorgenommen. Das 
Medium wurde hinsichtlich der Wachstumsrate enorm verbessert. Eine Stickstofflimitierung 
wurde eliminiert und der aufgrund negativer Wachstumseinflüsse hohe Phosphatanteil redu-
ziert. Citrat wurde nicht mehr eingesetzt. Die Ionenstärke wurde von 0,61 M auf 0,23 M durch 
die Verwendung von MOPS-Puffer fast gedrittelt. Dadurch setzte der rekombinante Stamm E. 
coli BL21 pLys pRSET eYFP-IL6 die vorgelegten 20 g/L Glucose in 8 h statt in 12 h 
vollständig um. Anaerobe Nebenprodukte konnten durch die hohen Stoffwechseldynamiken 
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im optimierten Medium unter aeroben Bedingungen nur noch in Spuren von weniger als 0,1-
0,3 g/L nachgewiesen werden. 
 
Im Folgenden wurden Wachstum und Produktbildung des rekombinanten E. coli im Batch-
Betrieb und im Slow-release Fed-batch-Verfahren untersucht. Die Kulturen wurden wie bei 
H. polymorpha durch RAMOS online überwacht und Kinetikproben offline vermessen. Mit 
der Slow-release-Technik konnte auch hier der Overflow-Metabolismus reduziert werden, 
was zu einer Erhöhung der Biomasseausbeute um bis zu 59% führte. Bisher wurden 13,7 g/L 
Biotrockenmasse von E. coli im Schüttelkolben erreicht. Die Ausbeute des Fusionsproteins 
aus gelb fluoreszierendem Protein und Interleukin-6 (eYFP-IL6) konnte um den Faktor 4 in 
optimiertem Wilms-MOPS-Mineralmedium gesteigert werden. Im Fed-batch-Betrieb wurden 
eYFP-IL-6-Emissionen von 21.448 bei 20,1 g/L zugefütterter Glucose erzielt. Im Gegensatz 
dazu war im Batch-Betrieb nur eine Emission des eYFP-IL-6 von 5.562 mit 20 g/L verbrauch-
ter Glucose möglich. Bei Induktion mit 1 mM IPTG wurde in beiden Betriebsweisen eine 
gleiche, mittlere Produktemission von 38.750 erreicht. Die eYFP-IL-6-Ausbeuten wurden im 
Batch-Betrieb durch Induktion mit IPTG um den Faktor 7 stark erhöht. Im Slow-release Fed-
batch-Verfahren lag die eYFP-IL-6-Emission ohne Induktion nur um den Faktor 1,8 unter der 
Emission bei gleichem Verfahren mit Induktion. Bei Verwendung der Slow-release-Technik 
wurde damit die gleiche Größenordnung erreicht, und es könnte demnach auf eine Induktion 
mit IPTG aufgrund der erreichten Derepression verzichtet werden. Dies reduziert das Konta-
minationsrisiko und den Arbeitsaufwand bei Massen-Screenings. Außerdem stellt die Technik 
eine Alternative zu der nicht-prozessrelevanten Autoinduktionsmethode mit Lactose als dere-
primierende Zweitkohlenstoffquelle dar. 
 
Zur Kultivierung von Gluconobacter oxydans musste der Unterschied der Glucosefreisetzun-
gen bei 30°C im Vergleich zu 37°C ermittelt werden. Die Freisetzung aus den Silicondisks 
mit Bariumsulfatpartikeln und 30% (w/w) Glucose war um 3,3% erniedrigt. Im Vergleich 
zum Batch-Verfahren konnte bei Kinetikexperimenten von G. oxydans DSM 2003 im Fed-
batch-Betrieb mittels Slow-release-Technik eine Erhöhung der spezifischen Biomasseaus-
beute um den Faktor 2,6 in modifiziertem Silberbach-MES-Komplexmedium erreicht werden. 
Es resultierte 3,3 g/L Biotrockenmasse bei 35,5 g/L verfütterter Glucose im Gegensatz zu 
1,6 g/L Biotrockenmasse bei 45 g/L vorgelegter Glucose im Batch-Betrieb. Die Bildung von 
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Gluconsäure und Ketogluconsäuren war durch die Slow-release-Technik je nach Produkt um 
den Faktor 2-4 reduziert.  
 
Zur Durchführung eines Massen-Screenings wurden die Schüttelparameter und das optimale 
Medienfüllvolumen in einer eigens entwickelten MikroRAMOS für ein sauerstoffunlimitertes 
Screening in 96-fach 2,2-mL-Deep-Well-Platten bestimmt. Die Slow-release Fed-batch-Tech-
nik wurde vom Milliliter- in den Mikrolitermaßstab übertragen. Die Bariumsulfatpartikel 
enthaltenden Silicondisks mit 30% (w/w) Glucose wurden für den Einsatz in Deep-Well-
Platten von 22 mm auf 5 mm Durchmesser reduziert. Sterilität von Silicondisks und Deep-
Well-Platten wurde durch Plasmasterilisation gewährleistet und deren Auswirkung überprüft. 
Mit 265 H. polymorpha RB11 pC10-FMD Klonen und 267 H. polymorpha RB11 pC10-MOX 
Klonen wurde nach Stammerzeugung mittels Passagierung, Stabilisierung und Selektion ein 
Screening mit einmaliger Wiederholung durchgeführt. Dabei wurde pro Klon und pro 
Durchgang jeweils eine Batch-Fermentation mit Glucose, eine mit Glycerin und eine Fed-
batch-Fermentation mit Glucose durch Slow-release-Technik inokuliert. 
 
Bei den diversen Betriebsweisen ergaben sich grundlegende Unterschiede hinsichtlich Quanti-
tät und Qualität der spezifischen GFP-Ausbeute. Die Auswahl von Stämmen in einem Batch-
Screening mit Glucose bei vorliegender Katabolitrepression erwies sich aufgrund generell 
sehr niedriger Ausbeuten für die Anwendung in einem Fed-batch-Prozess als ungeeignet. In 
einem Batch-Screening mit partiell dereprimierendem Glycerin wurde zwar im Mittel eine 
doppelte Ausbeute im Vergleich zum Batch-Screening mit Glucose erreicht, jedoch konnte 
der Batch-Betrieb bestenfalls ähnliche Tendenzen in der Stammwahl beim Fed-batch-Scree-
ning mit Glucose liefern. Es lag dabei eine starke Abhängigkeit vom eingesetzten Promotor 
vor, wobei bei eigenen Untersuchungen Ähnlichkeiten zwischen Batch-Screening mit 
Glycerin und Fed-batch-Screening mit Glucose nur für den FMD- Promotor und nicht für den 
MOX-Promotor ermittelt wurden. Daher würden die besten Stämme für einen Fed-batch-
Prozess in einem Batch-Verfahren mit Glycerin möglicherweise nicht gefunden. Der Einfluss 
einer Sauerstofflimitierung wurde ebenfalls untersucht. Sie beeinträchtigt die Stammauswahl 
im Batch-Betrieb sehr stark aufgrund erhöhter GFP-Expression während der Anwesenheit von 
dereprimierenden, anaeroben Nebenprodukten und muss somit unbedingt vermieden werden. 
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Zunächst führte in Abgrenzung zum Batch-Betrieb eine Minimierung des Overflow-Metabo-
lismus durch Anwendung der Slow-release Fed-batch-Technik zu höheren Biomasseaus-
beuten im Falle von H. polymorpha und E. coli. Zudem konnte die Expression von GFP durch 
H. polymorpha RB11 pC10-FMD (PFMD-GFP) sowie die eYFP-IL-6 Expression durch E. coli 
BL21 pLys pRSET eYFP-IL-6 durch den Slow-release Fed-batch-Betrieb im Vergleich zum 
Batch-Betrieb signifikant verbessert werden. Mit der Einstellung niedriger Glucosekonzen-
trationen in den diversen angewandten Mineralmedien, wurden überproportional höhere Aus-
beuten anhand von Derepression und Vermeidung der Katabolitrepression erreicht. In 
ähnlicher Form wurde dies mit dem Fed-batch-Prinzip bei G. oxydans erzielt. Es wurden 
durch die Slow-release Technik höhere Biomassebildung durch Reduktion von Gluconsäure-, 
2-Ketogluconsäure- und 5-Ketogluconsäurebildung im Vergleich zu Batch-Kulturen erreicht. 
 
Der Einsatz der einfach anwendbaren, diffusionsbasierten Slow-release-Technik ist damit eine 
viel versprechende Möglichkeit zur Verbesserung von Bioprozessen. Auf der einen Seite kann 
die Anwendung von Freisetzungssystemen die Möglichkeit eröffnen, die optimalen Stämme 
für die Expression von gewünschten Produkten zu finden. Ein gut funktionierendes Re-
pressionssystem eines Mikroorganismus führt gewöhnlich zu einer schwer detektierbaren 
Produktbildung im Batch-Betrieb. Dies impliziert, dass der optimale Stamm durch ein ge-
wöhnlich durchgeführtes Batch-Screening nicht entdeckt werden kann. Auf der anderen Seite 
könnte die Slow-release Technik die Prozessentwicklung durch die Möglichkeit zur hohen 
Anzahl simultaner, reproduzierbarer Kleinkulturen im Fed-batch-Betrieb beschleunigen. Man 
würde dadurch bereits vorläufige Informationen über geeignete Zufütterraten in Labormaß-
stabfermentationen gewinnen können. 
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Während der bisherigen Anwendungen lagen die Freisetzungssysteme im Kulturmedium frei 
vor und wurden von allen Seiten umspült. Momentan werden Deep-Well-Platten weiter-
entwickelt, die Silicondepots mit Glucose am Boden jeder Kavität immobilisiert tragen. 
Dieses Produkt kann einfach mit einer Appliziereinheit oder mit einem Pipettierroboter 
hergestellt werden und führt zu einer stark verbesserten Reproduzierbarkeit. Dadurch geraten 
die Freisetzungssysteme nur an der Oberseite mit der Kulturflüssigkeit in Berührung und 
verlangen nach einer Änderung der Polymerchemie, um bereits getestete, erfolgreiche 
Kinetikprofile erhalten zu können. 
Die Multi-Well-Platten mit immobilisierten Siliconglucosedepots könnten in einer weiteren 
Untersuchung zur Relevanz eines Screenings unter Fed-batch-Bedingungen eingesetzt 
werden. Das bereits mit einem Wiederholungsdurchgang durchgeführte Massen-Screening 
wies Unterschiede in der Stammselektion bei den verschiedenen Betriebsweisen auf. Als ein 
mikrobielles Beispiel wurde hierbei die Bildung von grün fluoreszierendem Protein (GFP) 
unter Kontrolle des Formiat-Dehydrogenase-(FMD)- und Methanol-Oxidase-(MOX)-Pro-
motors mit H. polymorpha untersucht. Dabei wurde zwar eine große Population von je ca. 265 
Klonen einer Messung unterzogen, es konnte jedoch keine hinreichend hohe Anzahl an 
Wiederholungen durchgeführt werden. Es sollte anhand von Wiederholungsdurchgängen in 
statistisch signifikanter Anzahl eine hinreichende Genauigkeit zur Aussage über Qualität der 
Stammwahl erreicht werden. Es wäre von Vorteil alle Medien und Stämme mit Hilfe eines 
Pipettierroboters zu applizieren, welcher in einer Sterilwerkbank untergebracht ist, um Kreuz-
kontaminationen auszuschließen und Pipettierfehler zu minimieren. 
 
Des Weiteren spielen die Vorkultur und der Zeitpunkt des Abbruchs für ein reproduzierbares 
Ergebnis eine offenbar entscheidende Rolle. Durch den Wachstumsstatus des Mikroorganis-
mus aus der Vorkultur kann demnach beeinflusst werden, wie schnell ein Stamm eine De-
repression erreicht und wie hoch die Absolutausbeuten sind. Daher empfiehlt es sich nach 
einer batch-betriebenen Vorkultur in Komplexmedium mit Glucose zur Anreicherung der 
Stämme nach der Kryokultur, die zweite Vorkultur so zu betreiben, dass sie nicht im Batch-
Betrieb in definiertem Medium mit Glucose erfolgt. Hier wäre im Sinne der gleichmäßigen 
Anwachsphase der Fed-batch-Betrieb mit Slow-release-Technik zu empfehlen, bei dem die 
überwiegende Anzahl der Klone aufgrund von Glucoselimitierung in eine gleiche Zelldichte 
wachsen würden. Damit könnte ein Screening gleichmäßig inokuliert werden und würde 
zudem den besten Vergleich aller Stämme liefern. Eine Alternativmethode bietet die konti-
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nuierliche Online-Messtechnik des Dipl.-Ing. Frank Kensy vom Lehrstuhl für Bioverfahrens-
technik der RWTH Aachen. Diese Apparatur ist nun auch bekannt als Biolector und wird 
durch seine Fa. M2P-Labs (Aachen) kommerziell erwerblich. Mit dem Biolector kann eine 
Batch-Kultur in Mikrotiterplatten online überwacht werden, ohne den Schüttelprozess zu 
unterbrechen. Informationen über Zelldichte der Vorkultur könnten erfasst werden und mittels 
Pipettierroboter auf eine einheitliche, optische Dichte verdünnt werden. 
 
Im herkömmlichen Batch-Screening werden nur Stämme mit relativ hoher Derepressions-
schwelle gefunden. Die Ausnahme ist, wenn keine rationale Auswahl der Stämme aufgrund 
annähernd gleicher Ausbeuten durch die vorliegende Katabolitrepression getroffen werden 
kann. Optimal wäre der im Laborfermenter durchgeführte Nachweis, dass unter Fed-Batch-
Bedingungen Stämme in Mikrotiterplatten selektiert werden können, die für eine Fed-Batch-
Produktion im Laborfermentermaßstab geeigneter sind als herkömmlich selektierte Stämme.  
 
Eine bisher noch nicht abgeschlossene Aufgabe ist die Festlegung einer geeigneten Sterilisa-
tionstechnik. Bisher wurden die Freisetzungssysteme überwiegend mit UV-Bestrahlung und 
einer 70% (w/w) Ethanollösung von außen sterilisiert. Eine Sterilität innerhalb der Matrix war 
aufgrund der Vulkanisierung des Polydimethylsiloxans in Anwesenheit von Chloroform ge-
währleistet. Dieses Verfahren zeigt dennoch eine Reihe von Nachteilen. Es ist für eine groß-
technische Nutzung zu aufwendig und neben der Persistenz unempfindlicher Keime wird auch 
Glucose in geringen Mengen beim Sterilisieren herausgelöst, die anschließend Wasser bindet. 
Aus diesem Grund ist ebenfalls auch eine Dampfdrucksterilisation für diese Systeme unge-
eignet. Durch den Einfluss von Wasser und durch die Quellung der Silicondisks bei der 
Sterilisation kann die Freisetzungsrate der Glucose verändert werden. Die in Frage 
kommenden Sterilisationsmethoden sind UV-Strahlung bzw. Mikrowellenstrahlung oder 
Gamma-Sterilisation sowie nicht zuletzt Plasmasterilisation. Die Plasmasterilisation wurde in 
dieser Arbeit für das Massen-Screening angewandt und deren Auswirkung auf die Frei-
setzungskinetik wurde untersucht. Dies wäre für Strahlensterilisationsmethoden ebenfalls 
durchzuführen. Hinsichtlich aller Methoden wären Materialstabilität und der Ausschluss für 
die Mikroorganismen schädlicher oder gar toxischer Rückstände für alle entwickelten 
Systeme sorgfältig zu untersuchen. Die in Frage kommenden Sterilisationsverfahren sollten 
hinsichtlich Wirksamkeit, Durchführbarkeit für die verschiedenen Formen (Disks, Depots in 
Multi-Well-Platten) und Polymerabbau verglichen werden und für eine mögliche sterile 
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Herstellung evaluiert werden. 
 
Ein weiteres Ziel könnte die Lösung des Problems der stark ins Saure abdriftenden pH-Werte 
von Screening-Kulturen in Mineralmedien sein. Hier sollte zunächst mit normalen Batch-
Kulturen in Schüttelkolben gearbeitet werden, deren pH-Wert (allein) durch die Zugabe von 
Puffern nicht mehr stabilisiert werden kann. In diese Kategorie fallen z.B. alle Kulturen auf 
definierten Mineralmedien mit Ammonium als Stickstoffquelle und mit Glucosekonzentra-
tionen von mehr als 20-40 g/L. In diesen Fällen müssten zur ausreichenden pH-Stabilisierung 
Puffermengen hinzugegeben werden, die die osmotische Belastbarkeit nicht osmophiler 
Mikroorganismen übersteigen. Daher sollten polymerbasierte Freisetzungssysteme entwickelt 
werden, die mit einer geeigneter Kinetik pH-aktive Substanzen (pH-Stellmittel) freisetzen, so 
dass der pH-Wert der Kulturen in einem engen Bereich gehalten und ein Abdriften in ungün-
stige Bereiche vermieden werden kann. Hier sind besonders Harnstoff, (NH4)2CO3, Na2CO3, 
(NH4)2HPO4 oder Na2HPO4 zu nennen, die entweder als basische Substanzen wirken oder 
basische Zerfallsprodukte im Medium zurücklassen. 
  
Mit einer pH-Kontrolle durch Freisetzungssysteme sollte auch möglich sein, Komplexmedien 
durch definierte Mineralmedien zu ersetzen. Letzteres wäre für die Maßstabübertragung ein 
erheblicher Vorteil. Dabei werden die Polymerchemie und die Versuchsdurchführung, was 
die Kinetiken betrifft, unter höhere Anforderungen gestellt als die in dieser Arbeit beschrie-
bene Glucosefreisetzung. Ein Fed-batch-Betrieb mit Zufütterung der Kohlenstoffquelle führt 
grundsätzlich zu einer Selbststabilisierung des Fließgleichgewichtes von Zuführung und Ver-
brauch. Das ist vollkommen unabhängig davon, ob der Fed-batch-Betrieb mit einer Pumpe bei 
einem Fermenter oder mit einem Freisetzungssystem im Schüttelreaktor realisiert wird. Unab-
hängig davon, ob die Zufütterung- bzw. Freisetzungskinetik nun optimal oder nicht optimal 
verläuft, stellt sich eine Substratkonzentration in der Größenordnung des KM-Werts der 
limitierenden Kohlenstoffquelle ein. Der Unterschied zwischen einer optimalen und einer 
nicht optimalen Zufütterungskinetik besteht lediglich darin, dass der Betriebspunkt in der 
optimalen Variante bei der jeweils optimalen Substratkonzentration (z.B. der höchsten 
Produktbildung) konstant verharrt, während der Betriebspunkt der nicht optimalen Variante 
sich meist zu kleineren Substratkonzentrationen verschiebt. Der entscheidende Aspekt bleibt, 
dass im Fed-batch-Betrieb gearbeitet wird, anstatt im Batch-Betrieb. 
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Die Situation stellt sich ganz anders bei einer pH-Regulierung mit Freisetzungssystemen dar. 
Hier handelt es sich nicht um ein selbst stabilisierendes System. Die Kinetik der Freisetzung 
von pH-Stellmitteln muss der Kinetik der kultivierten Mikroorganismen und derer meta-
bolischen Aktivität angepasst werden. Da in einem Batch-Versuch die Biomassekonzentration 
mit der Kulturzeit (exponentiell) zunimmt, muss auch die Freisetzung des pH-Stellmittels 
zunehmen. Sollten die kultivierten Mikroorganismen eine Lag-Phase aufweisen, muss die pH-
Stellmittelabgabe auch bei den Freisetzungssystemen zeitverzögert erfolgen. Freisetzungssys-
teme zur pH-Kontrolle lassen sich deshalb nur für klar eingegrenzte Anwendungsgebiete 
einsetzen, die durch ein reproduzierbares Kulturverhalten gekennzeichnet sind. Hier gibt es 
dennoch Anwendungsgebiete, die auch für eine kommerzielle Nutzung der zu entwickelnden 
Technologie groß genug sind. Der Anspruch des vorgeschlagenen Ansatzes soll zunächst 
nicht derjenige sein, den pH-Wert konstant bei einem festgelegten Wert zu halten. Es geht 
vorrangig darum, das Abdriften des pH-Wertes über mehrere pH-Stufen zu verhindern und 
den pH in einem geeigneten Bereich zu halten. Unterstützend könnten eventuell geringe 
Mengen Puffer zugesetzt werden. Da die meisten Mikroorganismen ein relativ breites pH-
Optimum von mindestens einer pH-Stufe aufweisen, wäre ein Driften innerhalb dieses Berei-
ches kein Problem. 
  
In einer weiteren Entwicklungsphase könnte eruiert werden, ob eine kombinierte Freisetzung 
von Glucose zur Erzielung einer Fed-batch-Betriebsweise bzw. einer Freisetzung von pH-
Stellmitteln zur Stabilisierung des pH-Werts in Medien mit geringen Pufferkonzentrationen 
möglich ist. Dies kann dadurch geschehen, dass im Schüttelkolben zwei unterschiedliche 
Arten von Freisetzungssystemen für Glucose und für pH-Stellmittel zugegeben werden.  
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ADisk Oberfläche der Silicondisk [mm2] 
Ca Menge an Glucose pro Matrixvolumen [mg/mm3] 
Cs Löslichkeit der Glucose pro Einheit an Matrixvolumen [mg/mm3] 
ci Konzentration der Substanz i [g/L] 
BioVT Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik 
BTM Biotrockenmasse [g/L] 
CFD computational fluid dynamics 
CTR Kohlendioxidtransferrate [mol/L/h] 
d0 Schütteldurchmesser [mm] 
D Diffusionskoeffizient [mm2/s] 
D0 Frequenzzahl [mm2/s] 
DDisk Durchmesser einer Silicondisk [mm] 
dc/dx Konzentrationsgradient [g·m-3·m-1] 
FMD Formiat-Dehydrogenase 
GADH Gluconat Dehydrogenase 
GDH Glucose Dehydrogenase 
GNO Gluconat:NADP+-5-Oxidoreduktase 
GFP grün fluoreszierendes Protein 
HDisk Höhe einer Silicondisk [mm] 
I Intermediat 
IL-6 Interleukin-6 
IPTG Isopropyl-β-D-thiogalactopyranosid 
IS Ionenstärke [MIS] 
J Teilchenfluss [g/m2/s] 
K Verteilungskoeffizient [-] 
KGA Ketogluconat 
KI Inhibierungskonstante [mol/L] 
KS Monod-Konstante [mol/L] 
KS,P Produktbildungskonstante [mol/L] 
L Membrandicke [m] 
Glcm&  Massenstrom der Glucose [mg/h0,5] 
MGlc Masse der freiesetzten Glucose [mg] 
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MOX Methanoloxidase 
n Schüttelfrequenz [rpm] 
NAD Nicotinamid-Adenin-Dinucleotid 
NADP(H) Nicotinamid-Adenin-Dinucleotid-Phosphat; oxidierte Form (reduzirte Form) 
NTR Stickstofftransferrate [mol/L/h] 
OD600 Optische Dichte bei λ = 600 nm [-] 
OTR Sauerstofftransferrate [mol/L/h] 
OTRmax Sauerstofftransferkapazität [mol/L/h] 
p Druck [bar] 
P Produktkonzentration [g/L] 
PDMS Polydimethylsiloxan 
PEEK Polyetheretherketon 
POM Polyoxymethylen (Polyacetal, Polyformaldehyd) 
PQQ Pyrroloquinolin-Quinon 
PVAl Polyvinylalkohol 
q Begasungsrate [vvm] 
qp,max maximale Produktbildungsrate [g/L/h] 
R universelle Gaskonstante: 8,3145 [J/mol/K] 
rF Zufütterrate [g/L/h] 
RAMOS Respiration Activity Monitoring System 
RQ Respirationsquotient [-] 
S Substratkonzentration [g/L] 
S0 Substratstartkonzentration [g/L] 
t Zeit [h] 
T Temperatur [°C] 
TexMC Lehrstuhl für Textilchemie und Makromolekulare Chemie 
Vm molares Gasvolumen [L/mol] 
VL Volumen der Fermentationsflüssigkeit [L] 
X Biomassekonzentration [g/L] 
X0 Biomassestartkonzentration [g/L] 
xin, yin, zin Molenbruch von O2, CO2, N2 im einströmenden Gasvolumenstrom [-] 
xout, yout, zout Molenbruch von O2, CO2, N2 im ausströmenden Gasvolumenstrom [-] 
YFP gelb fluoreszierendes Protein 
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YNB yeast nitrogen base 
YP yeast peptone 
YP/X Produktausbeute bezüglich Biomasse [-] 
YX/O Biomasseausbeute bezüglich Sauerstoff [-] 
YX/P Biomasseausbeute bezüglich Nebenprodukt [-] 
YX/S Biomasseausbeute bezüglich Substrat [-] 
z Anzahl eingesetzter Silicondisks [-] 
 
Griechische Symbole: 
α stöchiometrischer Koeffizient für Ammoniak [-] 
β stöchiometrischer Koeffizient für Sauerstoff [-] 
γ stöchiometrischer Koeffizient für Zellen [-] 
δ stöchiometrischer Koeffizient für Kohlendioxid [-] 
ε stöchiometrischer Koeffizient für Wasser [-] 
φ stöchiometrischer Koeffizient für Glucose [-] 
µ Wachstumsrate [h-1] 
µmax maximale Wachstumsrate [h-1] 
Σ Summe 
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Anhang 
A.1. Sodiumdodecylsulfat-Polyacrylamidgelelektrophorese zur Ermittlung 
der GFP-Reinheit 
Das in der Arbeit verwendete grün fluoreszierende Protein (GFP) wurde freundlicherweise 
von Dr. J. Drossard aus dem Lehrstuhl für Biologie VII (Molekulare Biotechnologie) der 
RWTH Aachen zur Verfügung gestellt. Die Reinheit der Lösung wurde mittels Sodiumdo-
decylsulfat-Polyacrylamidgelelektrophorse (SDS-Page) und Coomassie-Färbung ermittelt 
(siehe Spalten GFP3 und GFP4 in der folgenden Abbildung A.1). 
 
Abb. A.1: SDS-Gel mit Reinheitsnachweis der verwendeten GFP-Standardlösung. 
Anhang 243 
A.2. Technische Zeichnungen RAMOS 
A.2.1. RAMOS-Tablar 
 
Abb. A.2.1: RAMOS-Tablar aus Aluminium 
 
244    Anhang 
A.2.2. Doppelkolbenhalterung 
 
Abb. A.2.2: Doppelkolbenhalterung aus Aluminium. 
Anhang 245 
A.2.3. Schieber 
 
Abb. A.2.3: Schieber aus Aluminium. 
 
246    Anhang 
A.2.4. Verbinder für Doppelkolbenhalterung 
 
Abb. A.2.4: Verbinder für Doppelkolbenhalterung aus Aluminium. 
Anhang 247 
A.2.5. Mittelkonsolenhalterung 
 
Abb. A.2.5: Mittelkonsolenhalterung aus Aluminium. 
 
248    Anhang 
A.2.6. Differenzdrucksensorbefestigung 
 
Abb. A.2.6: Omegabügel aus Aluminium für Differenzdrucksensorbefestigung an der Mittel-
konsolenhalterung. 
Anhang 249 
A.2.7. RAMOS-Stehbolzen 
 
Abb. A.2.7: RAMOS-Standbolzen aus V4A-Stahl. 
 
250    Anhang 
A.2.8. Schraubkappe 
 
Abb. A.2.8: Schraubkappe aus POM für die Thermohülle des Sauerstoffsensors. 
 
Anhang 251 
A.2.9. Sensorfassung 
 
Abb. A.2.9: Sensorfassung aus POM für die Thermohülle des Sauerstoffsensors. 
 
252    Anhang 
A.2.10. Autoklavierbarer Deckel zur Befestigung der Sauerstoffsensorthermo-
hülle am RAMOS-Kolben 
 
Abb. A.2.10: Autoklavierbarer Deckel für RAMOS-Kolben aus PEEK mit Stecköffnung für 
die Thermohülle des Sauerstoffsensors. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Anhang 253 
A.2.11. Steckanleitung für Deckel und Thermohülle des RAMOS-Kolbens 
Der PEEK-Deckel (1) wird mit einer Flachmembran und darin enthaltener Sterildichtung 
(0,22 µm) auf den RAMOS-Kolben geschraubt. Das Kabel des Sauerstoffsensors wird durch 
die Bohrung der Schraubkappe (3) geführt. Der Sauerstoffsensor wird in die Sensorfassung 
(2) geschraubt. Die Sensorkappe wird danach auf die Sensorfassung geschraubt. Die 
Sensorfassung wird außen mit einem O-Ring (4) ausgestattet, welcher in die eingefräste Nut 
gelegt wird. 
 
Abb. A.2.11: Aufbau und Steckprinzip des Deckel und der Thermohülle des RAMOS-
Kolbens. 
 
254    Anhang 
A.2.12. Gasanschluss des RAMOS-Kolbens 
 
Abb. A.2.12: Schlaucholive als Gasanschluss des RAMOS-Kolbens aus Aluminium. 
 
Anhang 255 
A.2.13. Druckluftverteiler (8-fach) 
 
Abb. A.2.13: 8-facher Druckluftverteiler aus Aluminium mit endständigem Einlass und je 
vier Auslässe an den beiden gegenüberliegenden Flanken. 
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A.2.14. Befestigungssteg des Druckluftverteilers 
 
Abb. A.2.14: Befestigungssteg des Druckluftverteilers aus Aluminium. 
 
Anhang 257 
A.2.15. Gasanschluss des Tablars 
 
Abb. A.2.15: Gasanschluss des Tablars aus PVC mit Reduziereinheit. 
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A.2.16. Tablar für MikroRAMOS 
 
Abb. A.2.16: Tablar für MikroRAMOS aus Aluminium. 
 
Anhang 259 
A.2.17. MikroRAMOS-Deckel für Multiwellplatten 
 
Abb. A.2.17: MikroRAMOS-Deckel für Multiwellplatten aus Plexiglas. 
 
 
260    Anhang 
A.2.18. Flachmembran für MikroRAMOS-Deckel 
 
Abb. A.2.18: Flachmembran aus Gummi zur gasdichten Versiegelung der Multiwellplatten 
von der Atmosphäre. 
 
 
Anhang 261 
A.2.19. 250-mL-RAMOS-Kolben 
GL18
GL32
GL18
7272
 
Abb. A.2.19: 250-mL-RAMOS-Kolben mit einer Abknickhöhe (Hab) von 72 mm, einem 
GL32-Gewinde und drei GL18-Gewinden. Zwei GL18-Gewinde sind mit Innenröhrchen aus 
Glas zur Zuluft- und Abgasführung ausgestattet. Der RAMOS-Kolben wurde aus einem 250-
mL-Erlenmeyerkolben (Fa. Schott, Mainz) durch einen Glasbläser hergestellt. 
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